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RESUMO 
Os materiais lignocelulósicos, representando a maior reserva natural renovável da 
natureza, encontram-se armazenados nas plantas sob a forma de celulose, hemicelulose, 
lignina e extrativos, com a lignina correspondendo cerca de 30% deste total. 
As rotas de beneficiamento da lignina, com destaque para os processos oxidativos, 
visando a produção de vanilina., principalmente, utilizam na grande maioria processos 
bifásicos, alguns utilizando catalisadores solúveis na fase líquida, operando no entanto, com 
baixos rendimentos. No presente trabalho desenvolveu-se um processo de oxidação úmida 
catalitica (CWAO) da Jignina para a produção seletiva de aldeídos aromáticos, com êniàse 
na vanilina, siringaldeído e p-hidroxibenzaldeído, aplicando um catalisador de paládio 
suportado em y-alumina. 
Prevendo-se a avaliação do processo catalítico furam conduzidas experiências em 
reator autoclave mecanicamente agitado, operando em batelada alimentada com relação à 
fase gasosa Operou-se entre 373K e 413K, a uma pressão total de 20bar, representando 
uma pressão parcial de oxigênio entre 2bar e IObar. A Jignina com concentração de 60g!L 
foi solubilizada em meio alcalino de NaOH 2N. Utilizou-se um catalisador de Pd 
(2,85%pp.), em y-alumina, com granulometria entre 90~ e 200Jllll, aplicando-se 
concentrações de 3%pp. a 5%pp. em relação ao volume reacional. As reações de 
degradação da lignina e de formação de aldeídos aromáticos foram descritas por um 
modelo cinético quantificado por um sistema de reações complexas do tipo série-paralelo, 
com etapas de pseudo-primeira ordem. A presença do catalisador resultou em níveis de 
rendimento e seletividade em aldeídos, muito superiores quando comparados com o 
processo não catalítico, representando uma redução de cerca de 500/o na energia de ativação 
para a degradação da lign.ina. Os níveis de conversão da lignina em aldeídos foram de 6% a 
393K, 12% a 393K e 18% a 423K, para uma pressão parcial de oxigênio de 5bar e carga de 
catalisador de 4%pp .. 
Com a finalidade de produzir aldeídos aromáticos em regime contínuo, um reator 
de leito fluidizado trifásico continuo foi projetado e construído, em escala mini-piloto. O 
sistema foi avaliado hidrodinamicamente, em testes pré-operacionais, através de análise 
dinâmica aplicada à fase gasosa. A análise hidrodinâmica do sistema trifásico foi realizada 
através dos valores da retenção gasosa (sa) e do número de Peclet axial (Pea). A técnica 
vm 
experimental utilizada aplicou a distribuição dos tempos de residência (DTR) na fase 
gasosa, utilizando o gás metano como traçador. A estimação dos dois parâmetros recorreu à 
confrontação das previsões obtidas via função de transferência do sistema, com os 
resultados provenientes dos experimentos dinâmicos, adotando-se como critério a 
min.imização de uma função objetivo através de uma subrotina de busca sequencial. Os 
resultados obtidos, de 2,2% a 9,3% para a retenção gasosa, e 38,0 a 54,4 para o número de 
Peclet da fase gasosa, estão compatíveis com os valores publicados na literatura para 
reatores de dimensões semelhantes operando nas mesmas condições. 
A produção de aldeídos aromáticos em regime contínuo, no reator de leito 
fluidizado trifãsico, utilizou como agente oxidante o ar atmosférico a uma pressão de 4 bar. 
As influências dos parâmetros operacionais foram avaliadas dentro das fronteiras práticas 
de operação, isto é, vazões da fase líquida de 5,0Lih e JOL/h, temperaturas de 393K e 
413K. A vazão da fase gasosa foi fixada eru 1000 NL/h com urna carga de catalisador de 
4%pp e gnmulometria de 400~m - 500~m. A lignina foi dissolvida em urna solução 
alcalina de hidróxido de sódio 2N a urna concentração de 30g/L. O melhor rendimento em 
aldeídos aromáticos foi de 12% em relação a concentração inicial de lignina, com o reator 
operando a 393K e vazão da fase líquida de 5L!h. 
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ABSTRACT 
The lignocellulosic material, representing the largest natural renewable resource, 
occurring in the plants under the cellulose form, hemicellulose, lignin and extractive, with 
the lignina corresponding about 30% ofthis total one. 
The routes of lignin chemical processing, with prominence for the oxidations 
processes, with the objective of vanilin production, use in the great majority two-pbase 
processes, some using soluble catalysts in the liquid phase, operating however, with low 
efficiency. In lhe present work a process of catalytic wet air oxidation (CWAO) was 
developed with lhe objective of selective production of aromatic aldehydes, wilh emphasis 
in the vanilina, siringaldeído and p-hidroxihenzaldeído, from lignin, applying a palladium 
catalyst supported in y-alumina 
Intending the evaluation o f the catalytic process, experiences were carried out in a 
mechanically stirred high pressure autoclave reactor, in semi-batch way, in relation to the 
gaseous pbase. It was operated in temperatures from 373K to 4l3K, at a total pressure of 
20har, representing a partia! pressure o f oxygen from 2har to lO bar. The lignin 
concentration of60g/L was in an alkaline medium ofNaOH 2N. A palladium catalyst was 
used (2,85%pp.), in y-alumina, with granulometry from 90mm to 200mm, heing applied 
concentrations :from 3%pp. to 5%pp. in relation to the reactional volume. The reactions of 
lignin degradation and aromatic aldehydes production were described by a kinetics model 
quanti:fied by a system of complex reactions of the series-parallel type, with stages of 
pseudo-:first order. The presence of the catalyst resuhed in high levels of seletivities in 
aldehydes, further than as compared with the non-catalytic process, representing a 
reduction about 50% in the activation energy for the lignin degradation. The leveis of 
conversion oflhe lignin in aldehydes were of6% at 393K, 12% at 393K and 18% at 423K, 
for a partia! pressure o f oxygen o f 5har and catalyst loading o f 4%pp .. 
With the purpose o f producing aromatic aldehydes in continuous regime way, a 
tbree-phase fluidized bed reactor was designed and built, in mini-pilot scale. The system 
was evaluated hydrodynamically, in pre-operational tests, through applying dynamic 
analysis fur lhe gaseous phase. The hydrO<Iynamic analysis ofthe system was accomplished 
through lhe values o f lhe gaseous retention ( SG) and o f lhe o f axial Peclet numher (PeG). 
The experimental technique applied lhe residence time distribution (RTD) in the gaseous 
X 
phase, using the methane gas as tracer. The estimation o f the two parameters fell back upon 
the confrontation ofthe prevision obtained through transfer function ofthe system, with the 
results :from the dynamic experiments, being adopted as approach the rninimization of a 
objective :function through a subroutine of sequencial search. The obtained results, from 
2,2% to 9,3% for the gaseous retention, and 38,0 to 54,4 for the number of Peclet of the 
gaseous phase, are compatible with the values published in the literature fur reactors 
operating in the same conditions. 
The aromatic aldehydes production in a continuous three-phase fluidized bed 
reactor, used as oxidizing agent the atmospheric air in apressure o f 4 bar. The influences of 
the operational parameters were evaluated in the practical ranges of operation, that is, liquid 
phase flow rate of 5,0L/h and !OL!h, temperatures of393K aod 4!3K. The gaseous phase 
tlow rate was 1000 NL/h with a catalyst loading o f 3%pp and granulometry of 400 ~-
500f1m The lignin was in ao alkaliue medium o f NaOH 2N, in a concentration of 30g/L. 
The best yield in aromatic aldehydes reached 12% in relation to lignin initial concentration, 
as the reactor was operating at 393K and liquid flow rate of5L/h. 
KEY-WORDS 
catalytic wet air oxidation 
Siringaldehyde 
Palladium catalyst 
Lignin 
p-Hidroxibenzaldehyde 
Vanilin 
three-phase fluidized bed 
X1 
SUMÁRIO 
NOMENCLATURA 
INTRODUÇÃO GERAL............................................................................................... OI 
CAPÍTULO I REVISÃO BffiLIOGRÁFICA SOBRE A QUÍMICA DA 04 
LIGNINA ....................................................................................... . 
LI INTRODUÇÃO........................................................................................................ 05 
!.2 EVOLUÇÃO DA QUÍMICA DA LIGNINA.......................................................... 06 
1.3 NOMENCLATURA................................................................................................. 08 
1.4 MODELOS ESTRUTURAIS DE LIGNINAS......................................................... 09 
!.5 PROCESSOS DE ISOLAMENTO DE LIGNINAS................................................. lO 
!.5.1 ISOLAMENTO POR EXTRAÇÃO............................................................... 12 
!.5.1.1 LigninanativaoudeBrauns............................................................... 12 
!.5.1.2 Lignina liberada enzimaticamente..................................................... 12 
!.5.1.3 Lignina de madeira moída................................................................. 12 
!.5.2 ISOLAMENTO COMO RESÍDUO............................................................... 13 
!.5.3 ISOLAMENTO COMO DERIVADOS......................................................... 13 
L5.3.1 Processo organosolv........................................................................... 13 
I.5.3.2 Derivada da indústria do papel e celulose.......................................... 14 
!.6 REAÇÕES DA LIGNINA....................................................................................... 14 
!.6.1 OX!DAÇÃODALIGNINA.......................................................................... 15 
!.6.1.1 Aldeídos aromáticos........................................................................... 16 
xii 
!.6.1.1.1 Vanilina............................................................................. 16 
1.6.1.1.2 p-Hidroxibenza1deído......................................................... 17 
!.6.1.1.3 Siringa1deído...................................................................... 18 
CAPÍTULO 11 EQUIPAMENTOS, MATERIAIS E PROCEDIMENTOS 20 
EXPERIMENTAIS 
II.1 INTRODUÇÃO........................................................................................................ 21 
II.2 DESCRIÇÃO DOS MATERIAIS, EQUIPAMENTOS E PROCEDIMENTOS 
EXPERIMENTAIS................................................................................................ 21 
1!.2.1 MATERIAIS................................................................................................ 21 
II.2.1.1 Gases............................................................................................... 21 
II.2.1.2 Padrões e reagentes......................................................................... 22 
1!.2.2 REATOR DE LEITO FLUIDIZADO TRIFÁSICO PARA PRODUÇÃO 
DE ALDEÍDOS AROMÁTICOS EM REGIMA CONTÍNUO ................ . 22 
1!.2.3 A V ALIAÇÃO HIDRODIÂMICA DO REATOR DE LEITO 
FLUIDIZADO TRIFÁSICO CONTÍNUO.............................. 25 
II.2.4 OXIDAÇÃO ÚMIDA CAT ALÍTICA DA LIGNINA................................. 27 
II.2.4.1 Preparação do catalisador............................................................... 27 
II.2.4.2 Experimentos cinéticos................................................................... 28 
II.2.4.2.1 Técnicas analíticas......................................................... 31 
II.2.5 CARACTERIZAÇÃO DA SOLUÇÃO ALCALINA DE LIGNINA......... 33 
II.5.2.1 Viscosidade..................................................................................... 33 
II.5.2.2 Tensão superficial........................................................................... 34 
CAPÍTULO III AVALIAÇÃO HIDRODINÂMICA DO REATOR DE LEITO 35 
FLUIDIZADO TRIFÁSICO CONTÍNUO .................................. . 
xm 
IILI INTRODUÇÃO...................................................................................................... 36 
III.2 HIDRODINÂMICA DOS REATORES DE LEITO FLUID!ZADO TRIFÁSICOS 38 
III.2.1 PARÂMETROSHIDRODINÂMICOS..................................................... 38 
III.22 ESTIMAÇÃO DO PARÂMETROS HIDRODINÂMICOS....................... 39 
III.2.2.1 Propriedades da lama.................................................................... 40 
Ill.2.2.2 Regimes de escoamento................................................................ 41 
Ill.2.23 Velocidade mínima de fluidização................................................ 43 
III.2.2.4 Retenção das fusos......................................................................... 44 
III.2.2.4.! Técnicas para avaliação da retenção gasosa................ 48 
III.2.2.5 Nível de mistura na fase liquida................................................... 52 
III.2.2.6 Nível de mistura na fase sólida.................................................... 53 
Ill.3 RESULTADOS EXPERIMENTAIS E DISCUSSÃO............................................ 54 
III.4 CONCLUSÕES....................................................................................................... 61 
63 
CAPÍTULO IV TRANSFEMNCIA DE MASSA EM REATORES POLIFÁSICOS 
IV.! INTRODUÇÃO...................................................................................................... 64 
IV.2 MODELOS PARA TRANSFERÊNCIA DE MASSA........................................... 64 
IV.2.1 MODELO DO FILME DUPLO DE WHITMAN...................................... 64 
IV.2.2 MODELO DA RENO V AÇÃO PENETRAÇÃO DA INTERFACE.......... 67 
IV.3 1ÉCNICAS EXPERIMENTAIS............................................................................. 68 
IV.3.1 MÉTODO DINÂMICO DA ABSORÇÃO FÍSICA.................................. 69 
IV.4 CORRELAÇÕES CITADAS NA LITERATURA PARA TRANSFERÊNCIA 
DE MASSA EM REATORES DE LEITO FI.UIDIZADO TRIFÁSICO 
CONTÍNUO............................................................................................................ 69 
IV.4.1 CORRELAÇÕES PARA TRANSFEÊNCIA DE MASSA GÁS-LÍQUIDO. 
xiv 
IV.4.1.1 Correlações referentes à fase líquida........................................... 69 
IV.4.1.2 Correlações referentes à fuse gasosa............................................ 71 
IV.4.2 CORRELAÇÕES PARA TRANSFEÊNCIA DE MASSA LÍQUIDO-
SÓLIDO EM REATORES DE LEITO FLUIDIZADO TRIFÁSICO 
CONTÍNUO.............................................................................................. 72 
IV.5 CORRELAÇÕES CITADAS NA LITERATURA PARA TRANSFERÊNCIA 
DE MASSA EM REATORES DE LEITO DE LAMA MECANICAMENTE 
AGITADOS............................................................................................................ 74 
IV.5.1 CORRELAÇÕES PARA TRANSFERÊNCIA DE MASSA GÁS-LÍQUIDO 
EM REATORES DE LEITO DE LAMA MECANICAMENTE 
AGITADOS................................................................................................. 75 
IV.5.2 CORRELAÇÕES PARA TRANSFERÊNCIA DE MASSA LÍQUIDO-
SÓLIDO EM REATORES DE LEITO DE LAMA 
MECANICAMENTE AGITADOS............................................................ 75 
IV.5 RESULTADOS E DISCUSSÃO............................................................................ 77 
CAPÍTULO V AVALIAÇÃO CINÉTICA E DESENVOLVIMENTO 80 
OPERACIONAL DA OXIDAÇÃO CATALÍTICA DA 
LIGNINA ......................................................................................... . 
V.1 INTRODUÇÃO........................................................................................................ 81 
V.2 AVALIAÇÃODOCATALISADORDEPALÁDIO.............................................. 82 
V.2.1 ATIVIDADE DO PROCESSO CATALÍTICO............................................ 82 
V.2.2 PRODUTIVIDADE DO PROCESSO CATALÍTICO................................. 83 
V.3 INFLUÊNCIA DAS VARIÁVEIS DE PROCESSO SOBRE O COMPORTAMENTO 
CINÉTICO - OPERACIONAL DA REAÇÃO DE OXIDAÇÃO CATALÍTICA DA 
LIGNINA.................................................................................................................................... 84 
V.3.1 INFLUÊNCIA DA TEMPERATIJRAEPRESSÃO SÔBREADEGRADAÇÃO 
DALIGNINAEFORMAÇÃODEALDEÍDOS................................................... 84 
XV 
V.3.2 INFLUÊNCIA DA PRESENÇA DO CATALISADOR............................... 86 
VJ .2.1 Influência da massa de catalisador.................................................. 91 
V.3.2.2 Influência da granulometria do catalisador..................................... 93 
V.4 AVALIAÇÃO DOS EFEITOS DE TRANSFERÊNCIA DE MASSA NO PROCESSO 
REATIVODEOXIDAÇÃOCATALÍTICADAUGNINA...................................... 95 
V.5 MODELAGEM CINÉTICA DO PROCESSO DE OXIDAÇÃO ÚMIDA CATALÍTICA 
DAUGNINA............................................................................................................. 99 
V.6 VALIDAÇÃO E ESTIMAÇÃO DOS P ARÃMETROS CINÉTICOS.................... 102 
V.6.1 DEGRADAÇÃO OXIDATIV A DA LIGNINA........................................... 103 
V.6.1.! Formação dos aldeídos aromáticos. Influência da temperatura e 
da presença do catalisador sobre o rendimento e a seletividade do 
processo........................................................................................... 104 
V.6.L2 Formação dos aldeídos aromáticos. Influência da massa e 
granulometria do catalisador sobre o rendimento e a seletividade 
do processo...................................................................................... 108 
V.6.1.3 Influência da pressão de oxigênio sobre a degradação da lignína 
e formação de aldeídos aromáticos............................................... 115 
V.4 CONCLUSÕES........................................................................................................ 116 
119 
CAPÍTULO VI PRODUÇÃO DE ALDEíDOS AROMÁTICOS EM REATOR 
DE LEITO FLUIDIZADO TRIFÁSICO CONTÍNUO ................. . 
VI.! INTRODUÇÃO....................................................................................................... 120 
VI.2 MODELAGEM MATEMÁTICA DO REATOR................................................... 120 
Vl.2.1 MODELO DA DISPERSÃO AXIAL PSEUDO-HETEROGÊNEO......... 121 
VI.2.1.1 Modelo reduzido .......................................................................... 124 
VI.2.2 SOLUÇÃO DO SISTEMA DE EQUAÇÕES E SIMULAÇÃO DO 
PROCESSO DE OXIDAÇÃO ÚMIDA CAT ALÍTICA DA LIGNINA.... 127 
xvi 
VI.2.3 PRODUÇÃO DE ALFEÍDOS AROMÁTICOS EM REATOR DE 
LEITO FLUIDIZADO TRIFÁSICO CONTÍNUO.................................. 131 
VI.2.3.1 Resultados experimentais e discussão........................................... 131 
VI.2.3.1.1 Produção de vanilina. Influência da temperatura e 
vazão da fase liquida.................................................. 131 
VI.2.3.1.2 Produção de siringaldeído. Influência da temperatura 
e vazão da fuse liquida.................................................. 133 
VI.3 Conclusões................................................................................................................ 135 
CAPÍTULO VII CONCLUSÕES E SUGESTÕES PARA TRABALHOS 
FUTUROS 
VII.! CONCLUSÕES 
VII.2 SUGESTÕES PARA TRABALHOS FUTUROS 
BIBLIOGRAFIA 
APÊNDICE I RESULTADOS EXPERIMENTAIS DAS PRINCIPAIS 
REAÇÕES UTILISADAS NA A V ALIAÇÃO CINÉTICA DA 
136 
137 
139 
141 
OXIDAÇÃO ÚMIDA CATALÍTICA DA L!GNINA ................ !53 
APÊNDICE ll PERFIS DE CONCENTRAÇÃO TEÓRICOS RESULTANTES 
DA OTIMIZAÇÃO DOS PARÃMETROS CINÉTICOS .............. 158 
xvu 
LISTA DE FIGURAS 
Figura I.l -Precursores da lignina e os respectivos produtos obtidos por oxidação....... 08 
Figura 1.2- Enumeração da cadeia fenilpropílica............................................................ 09 
Figura 1.3- Fórmula estrutural da lignina de madeiras duras.......................................... li 
Figura !.4- Fórmula estrutural da vanilina...................................................................... 17 
Figura 1.5 -Fórmula estrutural do p-hidroxibenzaldeído................................................. 18 
Figura 1.6- Fórmula estrutural do siringaldeído.............................................................. 19 
Figura li.! -Montagem experimental do reator de leito fluidizado trifiísico contínuo... 24 
Figura ll.2- Montagem experimental do reator de leito fluidizado trifàsico. Aplicação 
às medirias de DTR..................................................................................... 26 
Figura !1.3- Análise por difração de raio-X do catalisador de paládio em y-alumina..... 29 
Figura ll.4 -Montagem experimental do reator de leito de lama. Aplicação à avaliação 
cinética da oxidação da lignina. ................................................................ .. 30 
Figura II.5-.Cromatograma típico dos produtos de reação da oxidação úmida catalítica 
da lignina........... ...... ... .... .. .. .. .. .. .. .. .. .. .. .. .... .... .... .. .. .. . . .. . . . ... .. ... ........... .. ......... 3 3 
Figura li!. I - Tipos de reatores trifàsicos........................................................................ 3 7 
Figura lll.2 -Diagrama de Deckwer para a classificação dos regimes de escoamento... 42 
Figura III.3 - Efeito do diâmetro da partícula na retenção do gás para 
operação em batelada ........................................................................... . 
Figura lll.4 -Modelo dinâmico para a fase gasosa.......................................................... 50 
Figura III.5 - Perfil dinâmico de concentração na fase gasosa do escoamento em leito 
fluidizado trifiísico......................... .... .. . ... .. .. .... .. .. .. .. .. .. . . .. . . . ... .. . ... . . .. .. .... .. . ... 58 
Figura lll.6- Número de Peclet axial em função da velocidade superficial 
da fase gasosa na presença e na ausência do sólido catalítico................... 60 
Figura III.7 - Retenção gasosa em função da velocidade superficial da 
fase gasosa, com catalisador e sem sólido catalitico............................. 60 
xviii 
Figura IV.l- Transferência de massa gás-líquido-sólido em reatores catalíticos 
trifásicos...................................................................................................... 65 
Figura IV.2- Transferência de massa segundo o modelo da renovação da superficie.... 68 
Figura IV .3 - Correlações para o coeficiente de transferência de massa líquido-sólido 
para reatores de leito fluidizado trifásico contínuo..................................... 73 
Figura IV.4- Correlação para o coeficiente de transferência de massa liquido-sólido 
em reator de leito de lama mecanicamente agitado ................................... .. 
Figura V.! -Oxidação catalitica da vanilina. Granulometria de 90J.lffi- l05J.1ffi. .......... . 
Figura V.2- Produção de vanilina a partir da oxidação da lignina com nitrobenzeno 
(A) e pelo processo catalitico em estudo (B). T=373K, Po2=0,2lbar, 
P-r=lbar ...................................................................................................... . 
Figura VJ.- Influência da temperatura (A) e pressão parcial de oxigênio (B) sôbre a taxa 
de degradação da lignina para uma concentração de 4% pp. de catalisador e 
pressão total de 20bar ........................................................................................ . 
Figura V.4 -Influência da temperatura sôbre a taxa de formação de vanilina (A), 
siringaldeido (B) e p-hidroxibenzaldeído (C) para uma concentração de 
catalisador de 4%pp., pressão parcial de oxigênio de Sbar e pressão total 
76 
82 
84 
86 
de 20bar....................................................................................................... 87 
Figura V.5 -Influência da pressão parcial do oxigênio sôbre a taxa de formação de 
vanilia (A), siringaldeido (B) e p-hidroxibenzaldeido (C) para uma 
concentração de catalisador de 4% pp., temperatura de 393K e pressão 
total de 20bar............................................................................................... 88 
Figura V .6 - Influência do catalisado r na degradação da lignina para a temperatura de 
393K, pressão parcial de oxigênio de 5bar, carga de catalisador de 4%pp. 
ou ausência deste ........................................................................................ . 
Figura V.7- Influência do catalisador na formação da vanilina (A), siringaldeído (B) e 
p-hidroxibenzaldeído (C) para a temperatura de 393K, pressão parcial de 
89 
oxigênio de Sbar, carga de catalisador de 4% pp. ou ausência deste.......... 90 
xix 
Figura V.8 - Influência da massa de catalisador na degradação da lignina para a 
temperatura de 393K, pressão parcial de oxigênio de 5bar......................... 91 
Figura V.9- Influência da massa de catalisador na formação dos aldeídos aromáticos 
para a temperatura de 393K, pressão parcial de oxigênio de 5bar.............. 92 
Figura V .lO- Influência da granulometria do catalisador na degradação da lignina para 
urna temperatura de 393K, pressão parcial de oxigênio de 5bar e carga de 
catalisador de 4% pp....................................................................................... 93 
Figura V.ll -Influência da granulometria do catalisador na formação de vanilina (A), 
siringaldeído (B) e parabidrmubenzaldeído (C) para urna temperatura de 
393K, pressão parcial de oxigênio de 5bar e carga de catalisador de 4% 
pp................................................................................................................. 94 
Figura V.l2- Esquema reacional para a oxidação catalítica da lignina............ 100 
Figura V.13- Mecanismo esquemático para a oxidação catalítica da lignina................. !OI 
Figura V.14- Avaliação cinética da oxidação catalitica da lignina para pressão parcial 
de oxigênio de 5bar e 4% pp. de catalisador. Previsões do modelo 
cinético de pseudo- primeira ordem............................................................ 103 
Figura V.15- Rendimento em aldeídos aromáticos em função da carga de catalisador, 
para granulometria de 9Üfun - l05Jllll, temperatura de 393K e pressão 
parcial de oxigênio de Sbar................................................................................ 110 
Figura V.16- Rendimentos em aldeídos em função da granulometria do catalisador, 
para urna carga catalitica de 4% pp., temperatura de 393K e pressão 
parcial de oxigênio de Sbar............................................................................. 114 
Figura VI. I- Perfil de concentração da lignina ao longo do reator de leito fluidizado 
trifásico contínuo, segundo as previsões do modelo da dispersão axial, 
para a temperatura de 393K., utilizando ar atmosférico como agente 
oxidante, na pressão de 4bar. 129 
XX 
Figura VI.2 - Perfil de concentração dos aldeídos aromáticos ao longo do reator de 
leito fluidizado trifásico contínuo, segundo as previsões do modelo da 
dispersão axial, para a temperatura de 393K, utilizando ar atmosférico 
como agente oxidante, na pressão de 4bar.................................................. 130 
Figura VI.3 Perfil de concentração da vanilina ao longo do reator de leito fluidizado 
trifásico continuo, obtido experimentalmente durante oito horas de 
operação, para a temperatura de 393K, utilizando ar atmosférico como 
agente oxidante, na pressão de 4bar............................................................ 132 
Figura VI.4 Perfil de concentração do siringaldeído ao longo do reator de leito 
fluidizado trifásico contínuo, obtido experimentalmente durante oito 
horas de operaçãn, para a temperatura de 393K, utilizando ar atmosférico 
como agente oxidante, na pressão de 4bar.................................................. 134 
JOO 
LISTA DE TABELAS 
Tabela 1.1 - Composição geral dos vegetais lignificados................................................. 5 
Tabela !.2- Grupos substituintes na cadeia fenilpropilica............................................... 9 
Tabela Il.1- Dados técnicos dos eqnipamentos periféricos do reator de leito fluidizado 
trffiísico contínuo......................................................................................... 23 
Tabela Il.2- Eqnipamentos periféricos utilizados no estudo da DTR............................. 26 
Tabela Il.3- Condições experimentais para o estudo da DTR.......................................... 27 
Tabela Il.4 -Equipamentos perffi!ricos do reator utilizado no estodo cinético da oxidação da 31 
lignina. .............................................................................................................................. . 
Tabela Il.5- Condições experimentais utilizadas na avaliação cinética........................... 31 
Tabela Il.6- Eqniparnento analitico e periféricos utilizados em cromatografia à gás..... 32 
Tabela-Ill.l: Correlações para viscosidade aparente da lama.......................................... 41 
Tabela III.2: Caracteristicas do meio reacional................................................................ 55 
Tabela !Il.3.: Retenção da fuse gasosa em função da vazão do gás e liquido na 
ausência de catalisador (Método fisico )...................................................... 56 
Tabela III 4: Momento de ordem l(ft,), retenção gasosa(EQ), número de Peclet 
(POG),vazão de gás (Qo) 0,50m3/h............................................................... 59 
Tabela Ill.5: Momento de ordem l(fl•), retenção gasosa(eo), número de Peclet (Pen), 
vazão de gás (Qo) !,00m3!h........................................................................ 59 
Tabela III.6: Momento de ordem 1(fl,), retenção gasosa(eo), número de Peclet (Pen), 
vazão de gás (Qo) !,50m3 Ih........................................................................ 59 
Tabela IV.l -Coeficientes volumétricos de transferência de massa para o reator de 
leito de leito fluidizado trifiísico contínuo................................................... 77 
Tabela N.2 - Coeficientes volumétricos de transferência de massa para o reator de 
leito de lama mecanicamente agitado.......................................................... 78 
" 
xxii 
Tabela V.!- Valores das constantes de velocidade e energias de ativação para a etapa 
de consumo da lignina na oxidação úmida catalítica. P02=5bar, P.,=20bar I 04 
Tabela V.2- Valores das constantes de velocidade e energias de ativação para reação 
catalitica do modelo cinético de primeira ordem para a produção de 
aldeídos aromáticos, a uma pressão parcial de oxigênio de 5bar e pressão 
total de 20bar............................................................................................... 105 
Tabela V.3 - Valores das constantes de velocidade das etapas dos processos não 
catalítico e catalitico segundo modelos cinéticos de primeira ordem, a uma 
temperatura de 393K e pressão parcial de oxigênio de 5bar......................... 106 
Tabela V.4 - Variação das constantes de velocidade para a produção de aldeídos 
aromáticos em função da presença do catalisador. T=393K, Po,=5bar, 
P.,=20bar e 4% pp. de catalisador............................................................... 107 
Tabela V.5 - Influência da massa de catalisador (granulometria de 90~m-105).Ull) 
sobre a seletividade do processo de oxidação úmida da lignina para a 
produção de aldeídos aromáticos, a uma temperatura de 393K, pressão 
parcial de oxigênio de 5bar, pressão total de 20bar .................................. . 109 
Tabela V.6 - Variação das constantes de velocidade para a produção de aldeídos 
aromáticos em função da massa de catalisador (granulometria de 90~m-
105~m) de 2,5% pp. para 4,0% pp .. T=393K, Po,=Sbar, P.,=20bar........... 110 
Tabela V.7 - Influêucia da granulometria do cmalisador (4% pp.) no rendirnenlo e na 
seletividade da reação catalltica para a produção de aldeídos aromáticos, a 
uma temperatura de 393K, pressão parcial de oxigênio de 5ber e pressão total 
de 20bar .......................................................................................................... _....... I!! 
Tabela V.S - Variação das constantes de velocidade para a produção de aldeídos 
aromáticos em função da granulometria de 90~m-IOSJ.Ull e 150).Ull-
200~m, para uma carga catalítica de 4,0% pp., T=393K, Po,=Sbar, 
Pr20bar..................................................................................................... 113 
Tabela V.9 - Variação das constantes de velocidade sob o efuito da concentração de 
oxigênio para a temperatura de 393K, pressão total de 20bar, concentração 
xxili 
de catalisador de 4% pp., granulometria de 90fllll- I 05 J.liil.························ 114 
Tabela VI.! - Tabela V.! -Parâmetros adimensionais do modelo da dispersão axial..... 128 
xxiv 
NOMENCLATURA 
a Área intermeia! específica( referenciada à lama expandida), m·1 
as Área superficial externa específica do catalisador, m2.kg"1 
Bo Número de Bodenstein 
C Concentração, mo 11m3 ou Kg/m3 
D Coeficiente de difusão, m2 .s·1 
dA Diâmetro do agitador, m 
dR Diâmetro do reator, m 
ds Diâmetro do grão calalítico, m 
E Coeficiente de dispersão da fase,ni.s-1 
Fr Número de Froude 
g aceleração da gravidade, m.s·2 
H Constante da lei de Henry (adintensional ou Pa.m3 mor1, ou altura da lama 
expandida no reator, m 
k Coeficiente parcial de transferência de massa, m.s·'. ou constante de velocidade 
de pseudo-primeira ordem, min·' 
K Coeficiente global de tranferência de massa 
L Comprimento do reator, m 
m, Carga de catalisador, kg 
N, Taxa de dissipação de energia, erg/s 
p Pressão parcial, Pa 
Pe Número de Peclet da fase 
Q Vazãodafase,m3.h-1 oum3.s'1 
r Velocidade de reação de pseudo-primeira ordem, mol.m-3 .s·' 
Re Número de Reynold da fase 
" 
XXV 
s Variável de Laplace 
Sa Área superficial específica do catalisador, m2.kg·1 
u Velocidade superficial da fase (baseada no tubo vazio), m.s1 
Ua Velocidade de sedimentação do catalisador, m.s1 
llGc Velocidade mínima de fluidização, m.s·' 
u, Velocidade final de sedimentação, m.s1 
v, Volume ocupado pela fuse p, m3 
V R Volume da lama expandida, m3 
WE Número de Weber 
WL Massa de liquido no reator de leito de lama mecanicamente agitado, kg 
W max ~ quantidade de só lidos que pode ser mantida em completa suspensão 
para uma dada condição operacional, kg 
Letras gregas 
as 
E 
T] 
e 
v 
p 
Fração de sólidos na suspensão (Es/Es.>:L) 
Retenção da fuse ou porosidade do leito (sem subscrito) 
Fator de efetividade catalitica 
Porosidade interna do grão catalítico 
Viscosidade, Pa.s 
Viscosidade cinemática, rd-.s·1 
Massa específica da fase, kg.m-3 
Tensão superficial do líquido, N.m·1 
Área da seção transversal do reator, m2 
. ' 
xxvi 
Subscritos 
bg Bolhas grandes 
bp Bolhas pequenas 
E Entrada do reator 
G Gás 
bet Heterogêneo 
bom Homogêneo 
L Líquido 
1 Lignína 
LS Líquido+sólido 
s Catalisado r 
si Lama 
traus Trausição 
" 
Introdução era/ 1 
'' 
Introdução eral 2 
O desenvolvimento de novos processos visando a valorização química de materiais 
lignocelulósicos faz-se necessário não só em função da abundância da matéria prima, mas 
também pela importância dos produtos que podem ser obtidos. 
O objetivo deste trabalho consiste em viabilizar a produção de aldeídos aromáticos 
através da oxidação úmida catalítica (CW AO) da lignina, extraída do bagaço de cana-de-
açúcar pelo processo Organosolv ácido, envolvendo a operação, modelagem e simulação de 
um reator de leito fluidizado trifásico contínuo. O desenvolvimento de um processo 
contínuo se justifica em função da baixa conversão da matéria prima nos produtos 
desejados, inviabilizando, do ponto de vista industrial, suas produções em batelada 
No Capítulo I abordaremos a evolução da química da lignina, iniciando em 1820, 
quando os primeiros passos furam dados visando a elucidação da sua estrutura. Veremos 
que, embora sua utilização como fonte de produtos químicos tenha despertado interesse a 
mais de um século, muitos pontos continuam ainda obscuros. Isto se deve principalmente à 
complexidade da sua estrutma Não nos deteremos no processo tradicional de oxidação da 
lignina, pois, além do seu baixo rendimento, muitas vezes conduz à formação de 
subprodutos que inviabilizam sua aplicação industrial. Processos oxidativos úmidos, 
utilizando catalisadores metálicos suportados (CWAO), têm sua aplicação mais difundida e 
direcionada à adequação de efluentes industriais, onde condições operacionais drásticas são 
aplicadas visando a destruição da matéria orgânica, evitando maior impacto ambiental 
Apresenta-se como inédito na literatura. o desenvolvimento de processos de oxidação 
catalíticos, em condições moderadas, com o intuito de obter-se vanil~ siringaldeído e 
p-hidroxibenzaldeído a partir da lignina. 
No Capítulo IT descreveremos os materiais, equipamentos e técnicas utilizadas no 
decorrer deste trabalho, com ênfase naquelas que permitiram o domínio da cinética do 
processo de oxidação catalitica da lignina e o conhecimento do comportamento 
hidrod.inâmico do reator projetado e construído visando a operacionalização do processo 
continuo. 
No Capítulo Ill abordaremos os aspectos tecnológicos dos reatores de leito 
fluidizado trifásicos contínuo~ principalmente no que concerne aos níveis de retenção e 
mistura das fases envolvidas no processo trifásico. Apresentaremos os resuhados do 
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método dinâmico da distribuição dos tempos de residência aplicado à fuse gasosa, 
objetivando a determinação dos parâmetros representativos das suas dispersão e retenção. 
O Capítulo IV é dedicado à discussão do fenômeno da transferência de massa em 
reatores polifásicos do tipo leito de lama mecanicamente agitado, e de leito fluidizado 
trifásico contfuuo. O primeiro reator será utilizado na avaliação cinética da reação de 
oxidação úmida catalítica da lignina e o segundo servirá à operacionalização da reação em 
regime contínuo. Apresentaremos as principais correlações da literatura e seus resultados, a 
serem utilizados na modelagem matemática dos processos trifásicos. 
A avaliação cinética da reação de oxidação catalitica da lignina, servindo de base 
ao desenvolvimento do processo contínuo, é conduzida no Capítulo V. Testes catalíticos 
foram aplicados com o catalisador preparado em laboratório, com o intuito de aferir a 
seletividade e o rendimento do processo de produção de aldeídos aromáticos. As 
influências dos parâmetros operacionais temperatura, pressão parcial de oxigênio, massa e 
granulometria do catalisador são avaliadas e quantificadas, objetivando o desenvolvimento 
de um modelo cinético capaz de representar a reação . 
No Capítulo VI apresentaremos os resuhados experimentais da operação do reator 
de leito fluidizado trifásico contfuuo, frente à reação de oxidação úmida catalítica da 
lignina. objetivo maior deste trabalho. Para que isso fosse possível, informações e 
conhecimentos foram cumulativamente abordados ao longo dos capítulos anteriores. Os 
resultados experimentais são comparados àqueles previstos teoricamente por wn modelo 
matemático fenomenológico, visando testar sua robustez frente às modificações 
introduzidas nas condições operacionais do processo contínuo. 
Finalmente, apresentaremos nas Conclusões, uma sintese dos conhecimentos e 
informações adquiridas ao longo de todo este trabalho, que envolveu desde wn 
levantamento bibliográfico detalhado do assunto, passando pela preparação do catalisador. 
pelo desenvolvimento de técnicas analíticas necessárias à avaliação cinética da reação, o 
projeto, a construção e a operação de nma unidade em escala mini-piloto para produção de 
aldeídos aromáticos em regime contínuo. 
. ' 
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CAPÍTULO I 
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Ll. INTRODUÇÃO 
O uso de ligninas como fonte de produtos químicos tem sido extensivamente 
estudado há mais de um século. A palavra lignina vem do latim "lignum", que significa 
madeira. Trata-se de um dos principais componentes dos tecidos de gimnospermas 
(madeiras macias) e angiospermas (madeiras duras). As gramíneas (palmeiras, bambu, e 
cana de açúcar), embora apresentem um significativo teor de lignina, não são classificadas 
como madeira. Sabe-se que a lignina tem um importante papel no transporte de água, 
nutrientes e metabólitos, sendo responsável pela resistência mecânica dos vegetais, além de 
proteger os tecidos lignificados contra o ataque de microorganismos. Vegetais primitivos 
como fungos, algas e líquens não são lígnificados (Sarkanen,l971; Fengel, 1983). 
A lignina é um polímero ramificado constituído principalmente de unidades de 
fenil-propano, ocorrendo em um estado amorfo misturado com hemicelulose em uma 
camada que circunda a celulose (Wirmacker e Weingaertner, 1961) A composição global 
dos vegetais lignificados encontra-se na Tabela 1.1 (Carioca e Arora, 1984; Wilson e 
Hamilton, 1986). 
Tabela 1.1 - Composição geral dos vegetais lignificados 
Celulose Extrativos 
Hemicelulose 
lignina 
Extrativos 
42±2% 
27±2% 
28±3% 
1-5% 
Os vários processos químicos tais como hidrólise, pirólise e oxidação, visando a 
valorização de materiais lignocelulósicos, levam a compostos fenólicos de baixo peso 
molecular de grande interesse comercial, mas com pequenos rendimentos. Altos 
rendimentos, principalmente em aldeídos aromáticos, notadamente a vanilin~ podem ser 
obtidos pela oxidação catalítica da lignina em meio alcalino (Dardelet et ai, 1985), embora 
até recentemente esta reação tenha se limitado a processos catalíticos homogêneos. O 
rendimento em aldeídos aromáticos, seja por oxidação da lignina em processos catalíticos 
homogêneos ou heterogêneos, dependerá, como veremos adiante, do vegetal de partida. Isto 
" 
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porque, as madeiras macias (gimnospermas), madeiras duras (angiospermas) ou gramíneas 
diferem com respeito à proporção das unidades constituintes da macromolécula de lignina, 
isto é, guaiacilpropano, siringilpropano ou p-hidróxifenilpropano (Bist et ai., 1982; Ayres e 
Loike, 1990) 
Mesmo que qualquer substância contendo Iignina possa ser utilizada como matéria 
prima, a principal fonte de lignina pura tem origem nos subprodutos da industria de papel e 
celulose. No Brasil, urna funte alternativa importante é a indústria do açúcar e do álcooL 
onde são produzidas aproximadamente 50 milhões ton/ano de bagaço de cana Cerca da 
metade deste subproduto é suficiente para suprir a demanda energética das usinas onde é 
produzido, sobrando portanto urna quantidade razoável para outros fins. Mesmo a 
estocagem deste material fibroso de baixo valor comercial constitui um problema 
ambiental, principalmente por longos períodos, devido ao risco de combustão expontânea 
(Lavarack et al. 2000) 
1.2. EVOLUÇÃO DA QUÍMICA DA LIGNINA 
Apesar de todos os estudos realizados sobre a lignina, muitos pontos continuam 
até hoje obscuros, principalmente no que se refere à sua estrutura A lignina é um polímero 
de constituição di:ficil de ser estabelecida devido não somente à complexidade de sua 
formação, baseada em unidades fenilpropílicas repetidas de forma irregular, como também 
devido a ocorrência de modificações durante seu isolamento das paredes celulares. 
Em 1820, a literatura já reportava o interesse científico e econômico sobre a 
lignina Em 1821, Payen (Fengel, 1983; Freudenberg, 1968) realizou experimentos onde 
tratava diferentes amostras de madeira com ácido nítrico, verificando que todas as amostras 
estudadas continham uma substância com a mesma composição do amido, a qual 
denominou de celulose. Entretanto, foi observado também que o conteúdo de carbono da 
madeira era bem maior que o da celulose. Payen denominou então de "material 
incrustante", a substância responsável por esta diferença. Propôs ainda que esta substância 
rica em carbono encontrava-se envolvida com a celulose na madeira. Schultz (Fengel, 
1983; Freudenberg, 1968), em 1857, introduzia o termo lignina para denominar tal 
material. Erdmann (Fengel, 1983; Freudenberg, 1968), em 1866, fuz a observação de que o 
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catecol e o ácido protocatecúico podiam ser produzidos a partir da fusão alcalina da 
madeira. Assim, concluiu que os constituintes não celulósicos observados na madeira, eram 
de natureza aromática. Benedikt e Banberger (Fengel, 1983, Freudenberg, 1968), em 1890, 
verificaram a presença de grupos metoxila na madeira Como a celulose não possui tais 
grupos, inferiram que eStes estariam associados a um outro constituinte, como à lignina, 
embora esta ainda não tivesse sido isolada. Klason (Fengel, 1983; Freudenberg, 1968), em 
1907, desenvolveu o primeiro método para o isolamento da lignina Seu processo consistia 
na remoção dos polissacarídeos com ácido sulfúrico à 70%, obtendo um produto negro, que 
denominou-se de lignina de K.lason. Observou também que o aquecimento do álcool 
coni:ferílico com o ácido sulfuroso produzia um ácido sul:ffinico muito parecido com a 
lignina obtida nas mesmas condições. Dessa observação concluiu que a lignina poderia 
estar relacionada estruturalmente com o álcool coniferílico. Pela sua contnOuição, Klason é 
considerado até hoje com o pai da quimica da lignina. Posterionnente, já em 1917, 
acreditava-se que a lignina era constituída de um polimero de alto peso molecular, formado 
pela condensação entre os grupos hidroxilicos alcoólicos e fenólicos de seus monômeros e 
que, além do álcool coniferílico, o coniferaldeido também poderia participar da construção 
da macromolécula. 
Com o estudo da oxidação da lignina, isolada do abeto vermelho(Picea 
abies) com nitrobe:ozeno e álcali a quente, Freudenberg (1968), em 1940, identificou a 
vaniJina como um dos produtos resultantes. Em 1945, Greiton, trabalhando com madeiras 
duras, identificou a presença de vanilina e siringaldeido. Posteriormente, Greiton e Hibbert 
(Freudenberg, 1968) identificaram em gramíneas a presença de p-bidroxibenzaldeido, alem 
de vanilina e siringaldeido. Desses estudos, foi possível concluir que a lignina deveria 
possuir três unidades aromáticas básicas em sua constituição (Figura 1.1 ). 
Entre 1943 e 1944, Hibbert et al. (1943/44), através da reação de etanólise da 
lignina, obtiveram os primeiros produtos da degradação da mesma, apresentando cadeias do 
tipo fenilpropílica Assim foram isolados, a partir de madeiras macias, derivados de 
guaiacil-propanos, e de madeiras duras, seringil-propanos. Embora tenha verificado que as 
substâncias obtidas, às quais denominaram cetonas de Hibbert. sofriam alterações 
estruturais em relação ao produto natural, elas serviram para demonstrar definitivamente 
. ' 
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existência da cadeia fenilpropílica (Frendenberg, 1968; Adler, 1977; LAI et ai. 1971) na 
constituição da lignina. 
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Figurai. I ~ Precursores da lignina e os respectivos compostos obtidos por oxidação. 
Álcool coniferílico (A), álcool sinapilico (B), álcool p-hidroxifurulico(C), vanilina (D), 
siringaldeido (E), e p-bidroxibenzaldeido (F). 
A partir dos estudos de Klason, Hibbert e Freudenberg, sobre as reações de 
hidrólise,oxidação e etanólise, entre outras, pode-se concluir que a lignina é formada a 
partir de três precnrsores básicos, todos derivados do álcool cinamílico (Sarkanen, 1971; 
Fengel, 1983), os quais são o álcool coniferílico, álcool sinapílico e o álcool p-
hidroxifeni!ico. Estes álcoois produzem por oxidação a vanilina, o siringaldeido e p-
hidróxibenzaldeido, respectivamente, de acordo com a figura 1.1. 
1.3. NOMENCLATURA 
A nomenclatura utilizada na química da Iignina baseia-se na unidade básica fenil-
propílica 4C3, designando os carbonos da cadeia alifática, C3, como a., para o carlxmo 
mais carbono mais próximo do anel benzílico, e J3 e y para os subsequentes. Os substituintes 
no anel aromático são locafuados pela numeração dos carbonos , iniciando-se por aquele 
ligado à cadeia alifático (Sarkanen, I 97 I), de acordo com a Fignra 1.2. 
Capítulo I- Revisão Bibliográfica sobre a qutmica da Lignina 9 
R 
R2 eu-c,-c, 
R3 
Figura. !.2 - Enumeração da cadeia funilpropilica 
O anel aromático é denominado de acordo com seus substituintes como guaiacila, 
siringila ou p-hidróxifenila, de acordo com a tabela !.2. 
Tabela !.2 -Grupos substituintes ua cadeia funilpropHica 
Substituintes Denominações 
RI=R,=H e R,=OCH3 Guaiacila 
R1=R,=OCH, e R,=H Siringila 
R1 =R,=HeR, =OH p-hidróxifenila 
1.4. MODELOS ESTRUTURAIS DE LIGNINAS 
A primeira tentativa em propor uma estrutura para a lignina do abeto vermelho foi 
feita por Freudenberg (Sarkanen, !971) em 1964, baseando-se nos resultados da reação de 
polimerização desidrogenativa do álcool conifen1ico e combinando-os com os dados 
analíticos disponíveis até então. Em 1974, Nimz propôs a estrotura para a lignina de 
madeiras duras ( faia, Fagus silvatica), Figura !.3. Posteriormente, em 1981, Glasser e 
Glasser ( Fenge~ 1983), propuseram uma estrutura para a lignina de madeiras macias, com 
um peso molecular médio de 17.000 g/mol, computando dados relativos a noventa e quatro 
monômeros, envolvendo: análise elementar, determinação de açúcares e cinzas; 
determinação de grupos funcionais por espectroscopia de Ressonância Magnética Nuclear 
" 
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do hidrogênio e do carbono-13; reação de oxidação com permanganato de potássio seguida 
da análise dos produtos fonnados por cromatografia gasosa acoplada com espectrometria de 
massas e cromatografia de permeação em gel. Estes resuhados, juntamente com os dados 
disponíveis na literatma e simu1ação em computador indicaram os possíveis modos de 
acoplamento dos radicais dos derivados do álcool cinamilico. A Como pode ser observado 
pela estrutura da Fagus si/vatica (Figura !.3) a lignina possui ligações extremamente estáveis, 
tais como, ligações de éteres e ligações carbono-carbono, que podem ser do tipo bifunila, 
fenil-alifática e alifática-alifática. Possuem também sítios muito reativos tais como hidroxilas 
alifáticas e fenólicas, átomos de carbono benzílico e carbonilas. Os vários tipos de ligações e 
grupos funcionais, uns estáveis e outros lábeis, propiciam um alto nível de condensação das 
ligninas, principalmente durante a hldrólise ácida, resuhando em um polúnero complexo, 
podendo chegar a um peso molecular de até 100.000 g!mol ou mais (Fenge~ 1983). 
Podemos concluir portanto que o rendimento nos diversos aldeídos aromáticos, seja 
por oxidação da lignina em processos cataliticos homogêneos ou heterogêneos, dependerá do 
vegetal de partida. Isto porque, as madeiras macias (gimnospennas), madeiras duras 
( angiospennas) ou gramíneas diferem com respeito à proporção das unidades constituintes da 
macromolécula de lignina, isto é, guaiacilpropano, siringilpropano ou p-hidróxifenilpropano 
(Bist et a!., 1982; Ayres e Loike, 1990). No caso das gimnospermas, essenciahnente 
funnadas por unidades guaiacila, aproximadamente 90"/o das unidades presentes, o principal 
aldeído formado é a vanilina (Higuc~ 1980; Adae~ 1992). Para as angiospennas, cujo teor 
de unidades siringílicas varia entre 20% e 60"/o (Fenge~ 1983), a fonnação de siringaldeido é 
significativa, enquanto que o bagaço de cana, urna gramínea, cujo teor de lignina é de 
aproximadamente 15% (Keller, 1970), ou 22% de lignina Klason (Benar et ~ 1995), os 
rendimentos em vanilina. p-hidroxibenzaldeído e siringaldeido são equivalentes uma vez que 
as unidades precursoras estão em proporções semelhantes. 
1.5. PROCESSOS DE ISOLAMENTO DE LIGNINAS 
Dados ana!iticos têm mostrado que, dependendo da origem, há diferenças 
marcantes entre as ligninas tanto na sua composição como nos produtos formados pela sua 
oxidação (Creighton et a!., 1944). Um método adequado para isolar !ignina deve envolver o 
preparo de amostras livres de extrativos. Deve ser ainda o mais brando possível para 
Figura 1.3- Fórmula estrutural da 1ignina de madeiras duras(Fagus 
silvatica) 
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evitar alterações drásticas na sua natureza química durante o processo. 
Os procedimentos de isolamento podem ser classificados em três tipos: isolamento 
por extração, isolamento como resíduo e isolamento como derivados. 
1.5.1. ISOLAMENTO POR EXTRAÇÃO (BRONWING, 1978) 
Neste caso a lignina é obtida pela extração com solventes orgânicos a partir da 
madeira finamente moída Estes solventes devem ser inertes, não reagindo com a lignina. 
Os principais tipos de lignina obtidos por extração são: lignina nativa ou de 
Brauns, 1ignina liberada enzimaticamente, e lignina de madeira moída. 
1.5.1.1. Lignina nativa ou de Brauns 
Brauns (Freudenberg, 1968) foi o primeiro a isolar diretamente da madeira uma 
fração purificada da lignina e demonstrar que esta era essencialmente pura. No seu 
procedimento original, a madeira finamente triturada é extraída inicialmente com éter 
etílico, seguindo-se uma extração com água e finalmente com etano I a 95%. Neste último 
extrato a lignina era precipitada pela adição de água. A purificação final consiste na 
dissolução do precipitado com dioxano e reprecipitação por adição de éter etílico. O 
rendimento do processo é muito baixo, representando de 2 a 4% da 1ignina total presente na 
madeira 
1.5.1.2. Lignina liberada enzimaticamente 
A madeira triturada é sucessivamente extraída com éter, água e, posteriormente, 
submetida a uma cultura de fungos específicos, geralmente por 13 a 15 meses. Estes atacam 
somente os polissacarídeos, propiciando uma hidrólise enzimática e liberando a lignina 
intacta. 
1.5.1.3. Lignina de madeira moída 
A lignina de madeira moída é uma das mais estudadas para fins de auálise 
estrutural, uma vez que, por este método a lignina não sofre grandes transformações 
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químicas e representa a composição média da lignina na madeira. 
Para obtê-la, a madeira livre de extrativos é finarnente triturada em moinho de 
bolas pôr dois a três dias, obtendo-se assim um pó finarnente dividido. Em seguida procede-
se a extração com uma mistura dioxano-água ou acetona-água, resultando numa solução 
contendo a lignina O solvente é então removido e o extrato purificado pela solubilização 
em ácido acético e precipitação pela adição de água. Por este método é possível recuperar 
até 50"/o da lignina presente na madeira (Sarkanen, 1971; Fengel, 1983). 
I.5.2. ISOLAMENTO COMO RESÍDUO 
Na indústria de etano! de madeira, a mesma sofre um processo de bidrólise ácida, a 
uma temperatura de 180'C e pressão de 12 atm Nestas condições ocorre uma 
transformação na madeira, onde os polissacarídeos são convertidos a monossacarídeos 
(pentoses e hexoses), restando um produto insolúvel denominado de lignina técnica btuta, 
com rendimento entre 25 e 40%. 
O total de polissacarídeos presentes é da ordem de 50% a 70%, sendo que destes, 
de 7% a 9'/o são pentosanas, quando se usa madeiras macias, e de 18% a 25% quando se 
usa madeiras duras. A partir da ferroentação das peotoses pode-se obter ração animal e das 
hexoses, etano!. O furfural é obtido das pentosaoas, durante o processo de hidrólise ácida 
I.5.3. ISOLAMENTO COMO DERIVADOS 
Neste processo, a madeira ao ser tratada com reagentes adequados, forma produtos 
solúveis, que podem ser separados. 
1.5.3.1. Processo organosolv 
Processo incluído no âmbito dos principais métodos utilizados para o isolamento da 
lignina como derivado. Dentre os processos organosolv ácidos, o Acetosolv (93% de ácido 
acético, 0,3% de ácido clorídrico, 383K, 2 h) e o Formacell (ácido acético/ácido 
fónnico/água na proporção 75/10/15, 438K, 2 h). são os mais estudados nos sistemas de 
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polpação. O rendimento de ambos os processos na polpação do bagaço de cana é de 
aproximadamente 93% em lignina Klason (Benar et alli, 1995). As rormulas C90o para a 
lignina isolada por ambos os processos são C.OoHs840147(0CH,),.(OH),OJ(OAc),, para o 
Acetosolv e C.ooHs1.0121(0CH3) 70(0H),8(0Ac)18 para o Formacell. Com a aplicação do 
segundo processo obtem-se uma lignina com maior relação H/C indicando um menor nível 
de condensação. Ambos os métodos resultam numa acetilação da lignina, sendo mais 
acentnada no processo Acetosolv. Neste trabalho utilizamos uma lignina cedida pela 
indústria DEDINE (Piracicaba, SP), obtida por este último processo. 
1.5.3.2. Derivada da indústria do papel e celulose 
A fonte mais importante de lignina técnica, em termos mundiais, é a indústria de 
papel e celulose. A produção é de cerca de 30 milhões de toneladas anualmente. Dois terços 
desta lignina é oriunda do processo Kraft (processo sulfato) e o restante, na forma de 
lignosulfonatos, do processo sulfito. 
1.6. REAÇÕES DA LIGNINA 
Em função da diversidade de grupos funcionais presentes na macromolécula da 
lignina, esta pode sofrer uma série de transformações visando a obtenção de produtos de 
interesse comercial. As possibilidades de sua utilização podem ser divididas em três grupos 
(Fengel, 1983): 
- como combustível 
-fonte de produtos macromoleculares 
- material de partida para obtenção de produtos de baixos pesos moleculares. 
A utilização da lignina como combustível não requer nenhum tratamento especial 
da matéria prima, sendo ainda hoje o seu principal aproveitamento. Seu poder calorífico, 
quando oriunda da indústria do papel e celulose ( licor negro), é da ordem de 23,4 MJ/Kg . 
A lignina também pode ser aproveitada como coque metalúrgico (Nascimento, 1989). O 
produto obtido é de alta qualidade em função do seu aho teor de carbono (> 95%), pouca 
cinza(< 1%) e enxofre{< 1%). 
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A presença de anéis fenólicos na estrutura da lignina torna também possível seu 
uso como um macromonômero na súrtese de resinas fenólicas (Pimenta, 1997). Em função 
das propriedades de dispersão, fixação e emulsão de sua macromolécula, a lignina pode 
ainda ser utilizada como aditivo para cimento, estabilizante de emulsão, adesivo para 
briquetes, borracha, etc. 
Devido à sua natureza por conter ao mesmo tempo, resíduos aromáticos e 
alifáticos, a lignina pode ser utilizada também na obtenção de produtos de baixos pesos 
moleculares. As principais rotas utilizadas para este fim são: hidrogenólise ou oxidação 
alcalina, fusão alcaliua, desmetilação, pirólise e hidrogenólise. 
Os principais produtos industrializados atualmente, a partir do seu aproveitamento, 
são a vaniliua, obtida por oxidação alcalina, sulfeto de dimetila (DMS) e metil-mercaptana 
(MM), resultantes de uma desmetilação nucleofilica (Sarkanen, 1971), provocada pela 
reação com íons sulfeto. Os dois últimos são utilizados como odorantes de gases 
industriais, solventes e como reagentes para sintese orgânica Um dos principais derivados 
do DMS é o sulfóxido de dúrtetila (DMSO). 
A pirólise da lignina a uma temperatura de 400°C a 500°C pode levar à formação 
de uma variedade de produtos de baixos pesos moleculares, dentre estes ácido acético, 
furfuraL indeno, metilindeno, metilbenzofurano, ácido butírico, etileno glicoL 
etilbenzofurano, fenol o-cresoL xilenoL p-cresoL eugenol vinilguaiacol, cis-eugenol 
siringaldeido, álcool sinapílico, álcool coniferílico (Browiug, 1967). 
L6.1. OXIDAÇÃO DA LIGNINA 
A fonte mais econômica para as reações de oxidação tem sido o ar atmosférico, 
embora alguns pesquisadores discordem, principalmente quando se trata de processos 
baseados na oxidação úmida onde consideram o oxigênio mais viáveL(Mishra, 1995). 
Nos processos de oxidação da lignina a principal fonte de matéria prima tem sido 
os lignosulfonatos (Fargues, 1996) oriundos da indústria do papel e celulose. Neste caso 
vale salientar que, ora o objetivo é a obtenção de produtos químicos (Mathias, 1993), ora é 
a redução da demanda biológica de oxigênio visando a minimização do impacto ambiental 
quando da liberação na forrna de efluentes industriais (Zbang, Q, chuaug, KT, 1998). Em 
. ' 
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ambos os casos, a ausência de catalisadores requer condições mais severas de reação, 
onerando portanto os custos das instalações industriais. Nos últimos anos, muitos processos 
de oxidação visando obter o máximo rendimento em vanilina foram desenvolvidos e 
patenteados. A oxidação pelo ar, associada ao uso de cata!isadores tais como o Ca,SO,, foi 
também estudada, mas o rendimento em vanilina não foi melhorado significativamente. 
Melhores rendimentos em produtos fenólicos foram obtidos quando nitrobenzeno foi 
utilizado como oxidante, mas os produtos nitrosos da reação tinham que ser separados, 
inviabilizando sua aplicação industriaL 
A oxidação úmida catalitica (CWAO), utilizando catalisadores suportados, surgiu 
como um método atrativo para o tratamento de efluentes, objetivando a remoção total dos 
compostos orgânicos (TOC), onde a concentração de poluentes orgânicos é muito baixa 
para um processo de incineração e inadequado para tratamentos biológicos em função da 
sua toxidez (Levec, 1990, Hannsen, et a!, 1997, Hamoud~ et a!, 1999 , Lee, D.K e Kim, 
D.S., 2000). Utilizou-se a CWAO, em condições de reação adequadas à obtenção de 
produtos de oxidação intermediários, nominalmente, a vanilina, o p-hidrox.ibenzaldeído e o 
siringaldeído. Pressões parciais de oxigênio moderadas e cnrtos tempo de reação são 
aplicados, evitando-se a oxidação degradativa dos aldeídos produzidos, levando a uma 
mistura de pequenos ácidos ( fórmicos,láticos ou oxálicos ). 
1.6.1.1. ALDEÍDOS AROMÁTICOS 
1.6.1.1.1. V anilina 
A vanilina, ou 4-hidroxi-3-metoxibenzaldeído é sólida à temperatura ambiente, 
apresentando-se na forma de agu.lbas de cor branca ou levemente amarelada. Possui cheiro 
e sabor aromático de baunilha. Até 1970, seu principal uso era como agente flavorizante na 
industria alimentícia e na produção de perfumes, desodorizantes e fixadores de odor. 
Atualmente seu uso como intermediário químico para síntese na indústria farmacêutica tem 
superado as quantidades usadas como agente flavorizante. A empresa Merk a utiliza na 
produção do L-metildopa, cujo nome comercial é Aldomet, um medicamento utilizado no 
tratamento da hipertensão. Outros usos diretos da vanilina são como agente antiespumante 
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em óleos lubrificantes, abrilhantador em banhos de zinco, como feromônio de atração para 
insetos, etc. 
H 
OCH3 
CHO 
Figura 1.4- Fórmula estrutural da vanilina 
A reatividade da vanilina (PM~l52,15g/gmo~ PF~355K, PE~ 443K,) deve-se à 
presença dos grupos carbonila do aldeído, da bidroxila fenólica e do próprio anel 
aromático. O grupo aldeídico pode ser totalmente ou parcialmente oxidado ou reduzido. O 
grupamento bidroxilico pode reagir formando um éter ou éster, enquanto que o anel 
benzênico pode sofrer substituição, ocorrendo preferencialmente no carbono 5. 
Alternativamente a vanilina pode ser extraída da vagem da baunilha, mas seu custo 
é elevado. Cerca de I 0% a 20'/o da vanilina consumida mundialmente é sintetizada a partir 
do gualacol, também chamado de o-metoxifeno~ o qual é obtido da pirólise da madeira ou 
carvão. No entanto, a principal rota de produção ainda é a partir da oxidação de ligninas 
técnicas oriundas da indústria do papel e celulose. 
1.6.1.1.2. p-Hidroxibenzaldeido 
Dentre os monohidroxibenzaldeídos os dois mais importantes comercialmente são 
o isômero orlo (salicilaldeído) e o isômero para (p-hidroxibenzaldeído). O salicilaldeído é o 
único hidroxibenzaldeído líquido à temperatura ambiente possuindo um furte odor irritante, 
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enquanto o p-hidroxibenzaldeído (PM~I22,12g/gmo~ PF~391K, sublima) tem um leve 
odor aromático. O p-hidroxibenzaldeído tem uso extensivo na síntese de produtos vohados 
para a agricultura Sua reatividade, tal qual a vanilina, é decorrente da presença da 
carbonila (aldeído), da hidroxila fenólica e anel benzênico. A halogenação seguida da 
sua conversão em oxima e subsequente desidratação resulta em importantes herbicidas 
CHO 
Figura !.5- Fórmula estrutural do p-hidroxibenzaldeído 
A incorporação deste aldeído em fibras polivinílicas durante o seu processamento aumenta 
a sua capacidade de reter corantes. A reação com cianureto de sódio e cloreto de amônio 
produz a o-hidroxnenilglicina, intermediário chave na obtenção de penicilina semi-
sintética 
O p-hidroxibenzaldeído é sintetizado principalmente pelo processo de Reimer-
Tiemann, utilizando o feno! como reagente de partida. É produzido no Japão, China e 
França (Hoecht). 
!.6.1.1.3. Siringaldeído 
O siringaldeído (PM~I82,18g/gmo~ PF~385K, PE=465K) ou aldeído siríngico é 
um produto da hidrólise do aldeído glicociríngico, sendo largamente distribuído no reino 
vegetal. Sua presença tem sido detectada (!Omg!l.) até mesmo em bebidas alcoólicas 
Capítulo I- Revisão Bibliográfica sobre a química da Lignina 19 
envelhecidas em barris de carvalho (Canas et ai., 1998). Pode ser obtido a partir da madeira 
ou da lignina, ou ser sintetizado a partir do pirogalol-l ,3-dimetil éter. 
O siringaldeído é wn importante intermediário na indústria farmacéutica e de 
defunsivos agrícolas, principalmente através da sua metilação com o sulfato de dimetila 
resultando no 3,4,5-trimetoxibenzaldeído. 
H 
HaCO OCHa 
CHO 
Fignra 1.6- Fónnula estrutural do siringaldeído 
. ' 
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II.l- INTRODUÇÃO 
O desenvolvimento do processo catalítico trifásico de produção de aldeidos via 
oxidação da lignina recorreu à operacionalização destas reações, em batelada e em 
operação contínua, identificando e quantificando os meios reacionais. 
Neste capítulo será feita a descrição dos equipamentos e materiais utilizados, assim 
como as metodologias experimentais adotadas. Alguns equipamentos foram projetados e 
construídos para que fosse possível viabilizar o objetivo maior deste trabalho, ou seja, a 
produção de aldeídos aromáticos em modo contúruo de operação. 
Iniciaremos relacionando os materiais utilizados, seguindo~se a descrição do reator 
de leito fluidizado trifásico contínuo e a técnica adotada na investigação do seu 
comportamento hldrodinâmico, mais precisamente, como está distnbuída a fase gasosa 
dentro do reator. Isto faz-se necessário para avaliar o equipamento e corrigir possíveis erros 
de projeto, principalmente no que se refere a eficiência do distribuidor de gás, peça vital 
para este tipo de reator, e do vertedor. Na sequência, abordaremos a metodologia adotada 
na preparação do catalisador assim como sua análise. Descreveremos então o reator 
utilizado no estudo cinético operacional da reação de oxidação úmida catalítica da lignina, 
o que permitiu o desenvolvimento de um modelo fenomenológico capaz de prever seu 
comportamento nas mais variadas condições de operação do reator. Para que isto fosse 
possível, fui necessário o desenvolvimento de técnicas analíticas necessárias ao 
acompanhamento da reação, incluindo aí o ajuste das condições de operação dos 
equipamentos analíticos. 
11.2-DESCRIÇÃO DOS MATERIAIS, EQUIPAMENTOS E PROCEDIMENTOS 
EXPERIMENTAIS 
11.2.1- MATERIAIS 
11.2.1.1- Gases. 
O metano ONU1971, 4.0 (99,995%), foi utilizado como traçador no estudo 
hidrodinâmico do reator de leito fluidizado trifásico contínuo. No sistema de detecção, 
composto de um cromatógrafo a gàs com detetar de ionização de cbama (FID), utilizou-se 
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oxigênio ONUI072, 4.0 (99.99"/o) e o hidrogênio ONU1080, 5.0 (99,995%), além do ar 
suprido pelo compressor. O oxigênio 2.8 (99,8%) foi o agente oxidante no estudo cinético 
da reação de oxidação da lignina, com as amostras analisadas em cromatógrafu a gás (FID), 
com mistura gasosa semelhante à anterior, mas utilizando ar sintético ONU1002, 4. 7 
(99,997%). O argônio ONUI006, 5.0 (99,999%) e o hidrogênio 5.0(99,995%) foram 
utilizados na preparação do catalisador. 
11.2.1.2. Padrões e reagentes 
A vanilina, o siringaldeído e o p-hidroxibenzaldeido, todos com grau analitico, 
foram fornecidos pela empresa Aldrich. Os reagentes auxiliares compostos de hidróxido de 
sódio, ácido clorídrico, éter etílico assim como o cloreto de paládio anid.ro (99,990/o) foram 
fornecidos pela empresa Vetec. O suporte catalitico y-a!umina, e a lignina, foram cedidos 
pelas empresas Procatalyse e Dedine (Piracicaba,SP), respectivamente. 
11.2.2· REATOR DE LEITO FLUIDIZADO TRIFÁSICO PARA PRODUÇÃO DE 
ALDEÍDOS AROMÁTIOS EM REGIME CONTÍNUO 
O reator de leito fluidizado trifiisico mostrado na Figura II.l, foi projetado para 
operar com as fases fluidas em modo concorrente, alimentado pela base do mesmo, com a 
fase sólida em batelada. O equipamento foi construído em aço inoxidável 304, com 
diâmetro interno de 0, 13m, parede do tubo de 0,008m, altura total de 1,40m e volume útil 
de 15L. A placa distribuidora de gás possui orifícios de 0,002m de diâmetro e passo 
triangular, correspondendo a urna área livre( <p) de 0,85%. Abaixo da placa existe urna 
câmara para estabilização da pressão e homogeneização do gás. O reator possui um espaço 
livre acima do vertedor, ou calha de transbordamento, necessário à separação das fases, 
denominado de céu gasoso. Próximo ao ve:rtedor foi instalado um quebra-espuma para 
evitar arraste de material parta fura do reator. Isto foi necessário devido ao baixo valor da 
tensão superficial do meio reacional (Tabela ill2). Ao longo do reator existe ainda quatro 
pontos de tomadas de amostras, necessárias não só para a verificação da distribuição do 
catalisador como também do perfil de concentração dos produtos da reação. 
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A alimentação da fase gasosa é feita por um compressor de dois estágios e a fase 
líquida por uma bomba de deslocamento positivo provida de um amortecedor para evitar 
pulsação na linha, ambas passando por um pré-aquecedor antes de entrar no reator. 
O gerenciamento e controle de temperatura do reator foi feito através de 
controladores do tipo proporcional/integraVderivativo e indicadores de temperatura 
utilizando para tanto termo pares situados ao longo do reator (em simetria com as válvulas 
de amostragem) e outros pontos estratégicos. 
Os dados técnicos dos equipamentos estão listados na Tabela 1!.1 e a montagem 
experimental mostrada esquematicamente na Figura II.l. 
Tabela 11.1- Dados técnicos dos equipamentos periféricos do reator 
de leito fluidizado trifásico contínuo 
Equipamentos Fabricante/modelo Faixas de operação 
Compressor SCHULZ-MSV lO até 2m3/h (no reator) 
Bomba dosadora OMEL-DMPIO até 35kg/cm2 
Rotâmetro OMEL 0,2-4m3/h 
Controlador PID COEL -
Indicador temperatura. COEL até IOOOK 
Termopar COEL- até 800K 
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Figura 11.1- Montagem experimental da unidade de leito fluidizado trifásico contínuo 
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ll 2.3-AVALIAÇÃO HIDRODINÂMICA DO REATOR DE LEITO FLUIDIZADO 
TRIFÁSICO CONTÍNUO 
A avaliação hidrodinâmica do reator foi conduzido recorrendo-se a uma 
análise dinâmica da fase gasosa. A técnica experimental aplicou o método 
dinâmico da distribuição dos tempos de residência (DTR) da fase no reator, 
seguindo-se uma avaliação da resposta na saída do sistema em função de um 
estímulo na entrada na forma de degrau negativo. Utilizou-se o gás metano como 
traçador, o qual estava diluído na fase gasosa (ar) a uma concentração de 5ppm, e 
representando no máximo 0,5% do fluxo principaL Os parâmetros avaliados 
foram a retenção gasosa ( Eo) e o número de Peclet (Peo). 
A montagem experimental mostrada na Figura II.l sofreu modificações de 
modo a receber as tubulações para amostragem da fase gasosa. A nova estrutura é 
apresentada na Figura Il.2. A amostragem na entrada do leito é feita 
imediatamente abaixo da placa distribuidora de gás e na saída logo acima do céu 
gasoso. As tubulações ligando o ponto de amostragem e o sistema de detecção 
têm o menor percurso possível e são todas rigorosamente do mesmo tamanho. 
Este sistema é composto de um cromatógrafo a gás munido de um detetar de 
ionização de chama, e ligado a um computador através de uma placa de aquisição 
de dados. 
A técnica experimental consiste na adição do traçador na corrente gasosa, 
onde é homogeneizado antes de alcançar o primeiro ponto de amostragem. Toda 
esta operação é rigorosamente controlada para evitar oscilações de concentração. 
A liberação do traçador e a sua interrupção é realizada por meio de uma válvula 
eletro-mecânica comandada pelo computador. Após a estabilização do sinal, o 
fluxo de traçador é interrompido dando origem à contagem do tempo até que o 
sinal estabilize novamente. 
Os equipamentos e as condições experimentais estão discriminados nas 
Tabelas II.2 e 11.3 respectivamente. 
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Figura ll.2- Montagem experimental do reator de leito fluidizado trifásico. 
Aplicação às medidas de DTR 
Tabela IT.Z- Equipamentos periféricos utilizados no estudo da DTR 
Equipameutos Fabricante Modelo 
Cromatógrafo a gás CG 37-D 
Computador - PC-Pentium I 
Interfuce. MICROQUÍMICA MQI96.C2 
Válvula. eletro-magnética SKINNER EUROPE -
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Tabela II.3- Condições experimentais para o estudo da DTR 
Condições Valores I Unidades 
Temperatura 300 I K 
Pressão I I bar 
Vazão de ar 0,5 I 1,0 11,5 I m3/h 
Vazão de água 0/5/!0/20x!0'3 I m3/h 
Suporte catalítico y-alumina I 
Granulometria 200-300 !'fi 
Concentração do suporte 3 %pp. 
11.2.4- OXIDAÇÃO úMIDA CATALÍTICA DA LIGNINA 
A avaliação cinética do processo de oxidação da lignina envolveu testes dos 
catalisadores preparados e a condição cinético-operacional, propriamente dita, da reação. 
Este procedimento foi conduzido em um reator semi-batelada. de alta pressão, 
mecanicamente agitado, onde a fase gasosa era alimentada de modo a manter a pressão 
constante no reator, após o início da reação. O catalisador foi produzido em laboratório, 
inicialmente em pequenas bateladas com a finalidade de testar o método de preparação. O 
teor final de metal depositado foi quaotificado por absorção atômica. Ajustado os 
parâmetros de preparação do catalisador, produziu-se uma batelada suficiente para toda a 
análise cinética. 
IL2.4.1- Preparação do catalisador 
O catalisador foi preparado a partir do cloreto de paládio li aoidro e suporte 
catalítico de y-alumjna~ com características listadas na Tabela ill.2, excetuando a 
granulometria, que neste caso foi com partículas com 90-1 05J-LID. Adotou-se o método de 
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impregnação do suporte por via úmida. Para tanto o cloreto de paládio foi solubilizado em 
água régia, levado à secura, retomado com um volume mínimo de ácido clorídrico 
concentrado e diluído com água, resultando em uma concentração de paládio de 4%. A 
alumina foi previamente umidificada, visando uma adsorção mriforme nos poros, e posta 
em contato com a solução de cloreto de paládio em um evaporador rotativo, operando à 
temperatura ambiente por 24h e então levada à secura. 
Após a etapa de impregnação o material foi colocado em estufu à 393K por 12h, e 
então reduzido com hidrogênio. O processo de redução teve por objetivo a transformação 
do sal de paládio no metal correspondente e foi conduzido em um reator tubular de aço 
inoxidável3!6. A alumina impregnada foi aquecida até 673K a uma taxa de dois graus por 
minuto sob uma corrente de argônio. Atingida a temperatura adicionou-se uma corrente de 
hidrogênio numa proporção de 50% em volume, por duas horas. A corrente de hidrogênio 
foi então interrompida, permanecendo o fluxo de argônio até ser atingida a temperatura 
ambiente. 
O teor de paládio foi determinado em espectrofotômetro de absorção atômica, 
obtendo-se um valor de 2,85%. A presença do metal na superficie do catalisador foi 
confirmada através da difração de raio-X (raias 40,047, 46,609, 68,085, 82,104, 86,578) 
cujo resultado é apresentado na Figura ll.3 
ll.2.4.2-Experimentos cinéticos 
Os experimentos cinéticos furam conduzidos em um reator de alta pressão 
mecanicamente agitado, construído em aço inoxidável 316, com volume total de lL, e 
volume útil de 0,5L, mostrado esquematicamente na Figura II.4. O reator é equipado com 
dois agitadores de 6 pás, tipo turbina, acionados por mecanismo magnético de quatro polos. 
Um sensor térmico juntamente com elementos de aquecimento externo e serpentina de 
refrigeração interna, com fluido refrigerante acionado por válwla do tipo solenoide, 
gerenciados por um controlador do tipo PID, mantém a temperatura no reator em ±lK. 
Possui ainda módulos indicadores para o tacômetro, para pressão interna através de um 
transdutor e para a temperatura. Um sistema de segurança permite o desligamento 
automático caso a temperatura e/ou pressão de segurança programada nos dois últimos 
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módulos seja excedida A injeção do gás é feita através de um filtro metálico poroso que 
tanto auxilia a sua distribuição no seio do líquido como evita a perda de catalisador quaodo 
40 60 
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Figura 1!.3- Análise por difração de raio-x do catalisador de paládio em y-alumina 
da retirada de amostras. Os dados técnicos dos equipamentos periféricos do reator 
encontram-se na Tabelaii.4. 
O estudo cinético da reação foi baseado na análise de amostras coletadas da fase 
líquida do reator em intervalos de tempo pré-determinados. O somatório dos volumes das 
amostras e volume de lavagem do tubo coletor em nenhuma situação ultrapassou 5% do 
volume inicial de reação, em todos os casos O,SL. Não foi necessário portanto, proceder a 
correção de volume na avaliação das concentrações do reagente e produtos. As condições 
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experimentais estão descritas na Tabela ll.5. Em todos os experimentos a lignina foi 
previamente lavada com água a 353K para remoção do açúcar residual e em seguida seca 
por 48h em estufa a 333K. A lignina era então dissolvida, sob atmosfera inerte de 
nitrogênio, em solução de hidróxido de sódio 2N a uma concentração de 60g/L Antes de 
iniciar a rampa de aquecimento o reator também foi purgado com nitrogênio para evitar a 
formação de produtos de oxidação, 
Figura !IA - Montagem experimental do reator de leito de lama, 
Aplicação à avaliação cinética da oxidação da lignina 
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Tabela II.4 -Equipamentos perirericos do reator utilizado oo estudo cin!tioo da oxidação da lignina 
Equipamentos Fabricante Modelo 
Controlador WATLOW Série 981 
Vaso do reator PARRINSTRUMENT 4843 
Agitador magnético P ARR INSTRUMENT Al120HC 
Transdutor de pressão ASHCROFT -
Válvula solenóide ASCA REDHATII-
Termopar P ARR INSTRUMENT Tipo J 
Tabela Il.5- Condições experimentais utilizadas na avaliação cinética 
Temperatura 373 I 393 I 413 K 
Pressão de 02 2 I 5110 bar 
Pressão total 20 bar 
Volume reacional 0,5 L 
Concentração de lignina 60 g!LNaOH2N 
Catalisado r Pd-y-alumina 3% 
Concentração de catalisador 2,5 I 4,0 % 
11.2.4.2.1- Técnicas analíticas 
As amostras da fase líquida foram inicialmente avaliadas, medindo-se o pH, e em 
seguida neutralizadas com ácido clorídrico para promover a precipitação da lignina não 
consumida Após a centrifugação o precipitado era separado para uma lavagem posterior 
visando a remoção do cloreto de sódio formado, seco em estufa e quantificado. O 
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sobrenadante foi extraído com éter etílico, três vezes, levado à secura, e retomado com 
etano!. Para cada experimento foi feita uma amostra de controle para a verificação da 
eficiência de extração. O valor médio foi de 75%. 
As amostras foram analisadas quantitativamente com relação ao 
p-hidroxibenzaldeído, à vanilina, e ao siringaldeído, em cromatógrafo a gàs com detetor de 
ionização de chama Todas as amostras foram previamente filtradas para evitar a 
contaminação da coluna A especificação do equipamento e periféricos está descrita na 
Tabela!I.6 
Um cromatograma típico está apresentado na Figura 11.5. Os picos que aparecem até 
o tempo de 8,011 minutos são relativos ao solvente (etanol). O pico em 12,658 minutos tem 
comportamento irregular. ApresentaMse ora como um único pico agudo, ora como dois ou 
três picos próximos e achatados. Trata-se de ácidos que se formam na reação de oxidação, 
mas que se degradam, isto é, se descarboxilam durante a análise devido às altas 
temperaturas do injetor e detetor do cromatógrafo. Isto foi confirmado quando tentou-se 
obter uma curva de calibração para o ácido p-hidroxibenzóico. Já o pico situado em 19,688 
minutos não tem nenhuma relação com a reação, mas sim com a operação de extração com 
éter, pois trata-se de um componente presente na vedação do tubo de extração 
Tabela II.6- Equipamento analítico e periféricos utilizados em cromatografia à gàs 
Equipamentos Fabricante Modelo 
Cromatógrafo HEWLETTPACKARD HP5890 Série ll 
Integrador HEWLETTPACKARD HP3396 Série II 
Coluna HEWLETT PACKARD Capilar HP-1 
Filtro Milipore HV Millex (<!>r0,45~m) 
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Figura II.S - Cromatograma típico dos produtos de reação da oxidação úmida catalítica da 
lignina Produtos identificados: p-bidróxibenzaldeído (13,676 min), vanilina (13,965 min), , 
siringaldeído (15,673 min). 
II.2.5- CARACTERIZAÇÃO DA SOLUÇÃO ALCALINA DE LIGNINA 
11.2.5.1 - Viscosidade 
A viscosidade da solução alcalina de lignina foi determinada utilizando-se um 
viscosímetro de Ostwald, com código WH2856/300. A técnica se baseia no tempo 
escoamento do líquido pesquisado através de um tubo estreito, sem turbulência. 
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Relacionando-o com o tempo de escoamento de um líquido de referência, no caso a água, 
pode-se, através da relação da equação de Poisewille, aplicada a cada fluido, detenninar-se 
a viscosidade através da relação: 
Jl Lig p Lig t Lig 
(!I.!) 
onde !J- é a viscosidade e p a densidade do fluido. Para a solução de Iignina , com uma 
densidade de 1,07x103Kg/m3, medida em picnômetro, obtivemos uma viscosidade de 
1,24x10"3Pa.s, à 298K. 
11.2.5.2- Tensão superficial 
A tensão superficial foi medida em um Tensiômetro/Goniômetro, modelo Sigma-
70, obtendo-se wn valor de 30,56mN/rn, à 298K. 
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CAPÍTULO 111 
Capitulo Ill- Avaliaçêio Hidrodinâmica do reator de leito f/uidizado trifásico continuo 
ill.l. INTRODUÇÃO 
A análise e o projeto de reatores polifásicos tem se constituído em um dos 
campos mais estudados da engenharia das reações químicas. Dentre estes, os reatores 
trifásicos contínuos têm sido amplamente utilizados em processos industriais, 
notadamente na condução de reações de hidrogenação e oxidação catalíticas e em 
aplicações biotecnológicas. A característica básica destes reatores é a presença das fases 
gasosa, líquida e sólida (catalisador), o que lhes confere certa complexidade pelo efeito 
combinado de reação química e transferência de massa entre as fases envolvidas. 
Embora simples na sua construção, estes equipamentos possuem um comportamento 
hidrodinâmico complexo que depende das propriadades fisico-químicas das fàses 
envolvidas, das condições operacionais, assim como das características de projeto 
Os reatores industriais trifásicos podem ser divididos em duas categorias: 
aqueles em que os sólidos estão em uma posição fixa (reatores de leito fixo concorrente 
ascendente, contracorrente, leito de gotejamento, etc.) e aqueles em que os sólidos 
encontram-se suspensos. Nestes últitnos o estado de snspensão (lama) pode ser 
alcançado por agitação mecânica, induzido pelo fluxo de um gás através da fàse líquida 
(reatores de leito de lam.a), ou através de um fluxo forçado de um líquido (reatores de 
leito fluidizado trifásico). O esquema geral de funcionamento dos sistemas citados está 
representado na Figura III.l (Schumpe e Deckwer, 1984). A distinção entre os reatores 
contínuos trifásicos de leito fluidizado, e os de leito de lama, muitas vezes não é muito 
clara, e muitos autores preferem diferenciá-los apenas pelo tamanho das partículas 
envolvidas (Fan, 1987), isto é, partículas menores que 1001lfll, são aplicadas em reatores 
de leito de lama, enquanto partículas maiores que 200J.UI1 formam a fase sólida em 
reatores de leito fluidizado. 
A grande vantagem dos reatores de leito fluidizado trifásicos, quando 
comparado aos de leito fixo, reside na melhor controlabilidade da temperatura, evitando 
a ocorrência de pontos quentes (hot spots); na fácil troca de catalisador, no caso de 
desativação, e na redução dos efeitos de difusão intraparticulares em calisadores. No 
entanto, a presença da fase líquida traz um problema adicional de resistência à 
transferência de massa. 
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Figura III.l- Tipos de reatores trifásicos (Shumpe, et ai., 1984) 
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Neste capítulo abordaremos as técnicas utilizadas na determinação dos 
parâmetros bidrodinâmicos do reator de leito fluidizado trifásico contínuo. Aplicaremos 
o método dinâmico da distribuição dos tempos de residência à fase gasosa, objetivando 
a quantificação da sua retenção ( EG) e do parâmetro representativo da dispersão axial 
(Pe). Os valores obtidos serão comparados com aqueles determinados por wn método 
estático (método do fechamento simultâneo das válvulas de isolamento do leito) e 
obtidos de correlações da literatnra O nivel de mistnra na fuse líquida será avaliado por 
meio de correlações descritas na literatura. 
III.2. HIDRODINÂMICA DOS REATORES DE LEITO FLUIDIZADO 
TRIFÁSICOS 
Os valores dos parâmetros representativos dos efeitos que afetam o 
comportamento hidrodinâmico dos reatores trifásicos, isto é, regimes de fluxo, retenção 
das fases e níveis de mistura das mesmas, dependem das características de construção 
do reator, tais como forma geométrica, presença de arranjos internos, etc., modo de 
operação (escoamento concorrente ou contracorrente das :fases), fluxos de gás, líquido e 
sólidos. No presente capítulo eles são analisados e relacionados quantitativamente às 
propriedades fisicas tais como densidade, viscosidade e tensão superficia~ tamanho e 
forma das partículas. 
III.2.1. PARÂMETROS HIDRODINÂMICOS 
A modelagem, o projeto e o controle dos reatores trifásicos de leito fluidizado 
ou de leito de lama são dificultados pela falta de técnicas apropriadas à medida dos 
parâmetros hidrodinâmicos (Wild et ai., 1984). Estes dados, obtidos em escala de 
laboratório, são importantes para validar modelos ou desenvolver correlações, assim 
como para monitorar ou prever o comportamento hidrodinâmico local ou global (médio) 
de reatores industriais. 
Os valores globais em reatores trifásicos fornecem informações importantes no 
que diz respeito ao estado de suspensão do catalisador, podendo identificar se a 
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velocidade das fases fluidas é suficiente para mantê-lo em estado de suspensão 
completa. O conhecimento do regime de fluxo, qualificado como homogêneo, 
heterogêneo ou turbulento, é importante uma vez que afetará parâmetros relativos à 
transferência de massa. A retenção das fases, assim como as características de mistura 
das mesmas, nas direções axial e radial, são valores globais de extrema importância na 
definição da eficiência do reator, não só em termos de produtividade mas também em 
relação à seletividade no caso de reações complexas. No entanto, nem sempre o 
conhecimento dos valores globais, médios, são suficientes. Valores locais, instantâneos, 
são eventuahnente necessários. 
Quando existem perfis axiais de concentração no reator com pequenas 
partículas sólidas, amostras da lama (suspensão) podem ser coletadas por meio de 
sondas, mantendo-se a operação em condições aproximadamente isocinéticas, 
garantindo-se as posições destas dentro do sistema de modo a se obter dados 
representativos da medida, perturbando-se o mínimo possível a hidrodinâmica do reator. 
Dependendo do objetivo da medida, sua resolução espacial ou temporal pode 
ser importaote (Deckwer e Schumpe, 1993). A escala de medida pode ser segundo uma 
macro-escala, como no caso de áreas interfaciais médias gás-líquido, retenção média do 
gás, líquido ou sólido no reator, etc .. Ocorre também numa meso-esca,4 onde as 
medidas se referem somente a uma parte do reator, como a velocidade média do líquido, 
ou numa micro-escala, caso do estudo da estrutura de turbulência. 
Se o reator opera em regime estacionário, isto significa que valores médios de 
uma medida global ou local permanecem constantes por um longo período de tempo. 
Em reatores contínuos, mesmo com condições de fronteira constantes, características 
locais apresentam comportamento transiente em uma escala de tempo na faixa de micro-
segundos até minutos. Assim, dependendo da medida o tempo médio terá valores 
diferentes. 
III.2.2. ESTIMAÇÃO DOS PARÂMETROS HIDRODINÃMICOS 
O reator de leito fluidizado trifásico desenvolvido no presente trabalho foi 
projetado e construído visando a produção de aldeídos em operação contínua Previsões 
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do seu comportamento recorreram à aplicação do modelo cinético validado para a 
reação de oxidação catalítica da lignina. Este modelo foi proposto a partir de dados 
cinéticos obtidos em um reator de leito de lama trifásico semi-batelada, mecanicamente 
agitado (Reator tipo P ARR), descrito no Capitulo II. Os parâmetros hidrodinâmicos 
incluídos no modelo que descreve a operação do reator contínuo foram determinados 
através de correlações da literatura e em alguns casos confrontados com valores 
determinados experimentalmente. Isto foi necessário uma vez que os parâmetros 
representativos da retenção e da dispersão das fases fluidas citados na literatura referem-
se principalmente à fase líquida. Estes aspectos relacionados à fase gasosa tem recebido 
pouca atenção, principalmente devido à dificuldades experimentais em determinar suas 
características hidrodinâmicas e de mistura (Deckwer, 1985 e Kastánek, 1993), apesar 
destes parâmetros terem um grande efeito no desempenho destes equipamentos 
(Deckwer e Schumpe, 1993). Assim, optamos por determiná-los a partir de medidas 
experimentais dinâmicas nas condições operacionais de processo. 
ill.2.2.1. Propriedades da lama 
Nos reatores de leito fluidizado operaudo com pequeuas partículas ( < 500 J.UD) 
e pequena retenção de sólidos, a lama pode ser tratada como um líquido, cujas 
propriedades fisicas (densidade e características reológicas) levam em consideração a 
presença de partículas. 
De acordo com Kawase e Moo· Young (1990) duas abordagens podem ser 
utilizadas para descrever o comportamento de um sistema com leito de lama. Na 
primeira quando da ocorrência de um perfil axial de concentração de sólidos, devido à 
alta densidade dos mesmos e/ou grande distribuição de seus tamanhos. a lama deve ser 
tratada como um sistema bifásico líquido-sólido. Na segunda, constatada a inexistência 
do perfil de concentração, em razão da sua baixa densidade e tamanho, a lama pode ser 
tratada como wn líquido homogêneo com propriedades modificadas. Esta situação se 
aplica normalmente para diâmetros abaixo de 50 J.lm e concentração de sólidos abaixo 
de 16% wlw (Deckwer et alli, 1980). A massa especifica da lama pode ser calculada 
através da expressão: 
(III.l) 
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No caso da viscosidade, sua determinação experimental ou teórica apresenta 
algumas dificuldades e dependerá, a priori, da retenção de sólidos, distribuição do 
tamanho das partículas, forma, densidade e propriedades do liquido. A lama pode ser 
considerada como um fluido Newtouiano quando a concentração dos sólidos (em 
volume) esta abaixo de 40%, podendo este limite ser reduzido até 12% dependendo das 
suas características. No entanto, este valor pode variar em função do tamanho, forma e 
natureza das partículas. Correlações para estimação da viscosidade da lama encontram-
se na Tabela III.l. 
Tabela-III.l: Correlações para viscosidade aparente da lama, J.1Ls 
CORRELAÇÃO 
J11s = l+Ca8 p, 
Jlu; I C (I 25a,) 
-= + as +-,-
JlL 4a 
f.lu; =1+2,5a5 +10,05a~+ 
f.lL 
+2, 73.10'' exp(16,6a s) 
f.J. LS = } + 820&~3 d~,52 
JlL 
. 
*c1tado por Jmescu(1974) 
lll2.2.2 Regimes de escoamento 
I AUTOR I APLICAÇÃO 
Einstein* Suspensões diluídas 
1906 0='2,5 0,003,; as,; 0,05 
C ~.5-4 75 0,15< us<O,l8 
Thomas Suspensões diluídas 
C=2,5; as< 0,15; a=l,lll 1965 
a.s=ssfss+ei 
Thomas Suspensões concentradas 
1965 0,099,;cts9135 J.ltn,Us,;as mn 
Springmann Suspensões concentradas 
1991 120,;d5,;550J.1ffi, 0,.,;0, I O 
Dependendo da velocidade do gás e do liquido assim como das propriedades 
fisicas da lama os regimes de fluxo podem ser classificados, segundo Ramachandran e 
Chandhari (1983), como homogêneo, heterogêneo e turbulento (pulsante). No regime 
homogêneo as bolhas apresentam pequena distribuição de tamanhos e têm pouca 
interação entre si. Normalmente ocorre em velocidades superficiais do gás menores que 
0,05m/s. No regime heterogêneo, as bolhas começam a interagir entre si ( coalescência) 
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formando bollias maiores. O regime turbulento ocorre em altas velocidades do gás em 
colunas de pequeno diâmetro, quando o tamanho das bolhas atinge o diâmetro do reator. 
A transição entre os diferentes regimes dependerá de uma série de fatores. Quanto maior 
a velocidade do líquido, menor será a velocidade de transição (llGtr) do regime 
homogêneo para o heterogêneo. O projeto do distnbuidor, segundo Deckwer (1980), 
também tem considerável importância na velocidade de transição no sentido de 
antecipá-la De acordo com Fukuma (1987), para baixa viscosidade de líquidos aliada à 
alta retenção de sólidos (Es > 13%) o tamanho das bolhas é uma função decrescente da 
viscosidade, enquanto que em altas viscosidades torna-se uma função crescente, 
passando a ter o mesmo comportamento das colunas de borbulhamento bifásicas. A 
pressão e/ou a densidade do gás estabilizam o regime de borbulhamento homogêneo, 
consequentemente retardando a transição para o regime heterogêneo (Krishna et alli, 
1991). Este efeito só é significativo em pressões acitna de 20 bar. O diagrama de 
Deckwer, Figura ill.2, da uma idéia geral dos regitnes de escoamento em função do 
diâmetro do reator e da velocidade superficial do gás. 
0,1_5 L·"C) 
., ....... 
0,10 
IIETEROGÊNEO 
------.e+-- HOMOGÊNEO 
I 
• 
0,1)25 0.05 0,10 CI,.20 (),.50 1.00 ~(111) 
Figura ill.2. Diagrama de Deckwer et alli(1980) 
para a classificação dos regimes de escoamento . 
A avaliação do regime de escoamento pode ser visual, no caso de reatores 
operando a baixas pressões e com paredes transparentes, no entanto é imprecisa A 
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técnica da flutuação da pressão, utilizada por Fan et al(l986) e Zheng et a! (1988), é 
baseada no aumento da flutuação da pressão quando o regime de escoamento passa de 
homogêneo para heterogêneo e turbulento. 
ll.2.2.3 Velocidade mínima de lluidização 
A velocidade mínima de fluidização (liGo) é a velocidade necessária para a 
completa suspensão do catalisador, não significando, no entanto, que este valor seja a 
velocidade suficiente para manter aproximadamente constante a retenção de sólidos ao 
longo do reator. A verificação deste parâmetro é da maior importância uma vez que é 
uma indicação de que o catalisador esta sendo completamente utilizado. 
De acordo com Koide et a! (1985) a velocidade mínima de fluidização aumenta 
com a concentração e velocidade de decantação (Uct) dos sólidos e diâmetro do reator, 
no entanto, é menor para partículas irregulares A molhabilidade das partículas não afeta 
este parâmetro. No caso de sólidos polidispersos, deve·se considerar Uct relativa à classe 
de partículas com maior velocidade de decantação, obtendo·se portanto, um valor 
conservativo. 
A técnica mais simples para mensurar este parâmetro, pelo menos para reatores 
operando a baixas pressões, onde as paredes do vaso podem ser transparentes, é a 
avaliação visual. No entanto ela é muito subjetiva, principalmente quando a distribuição 
dos tamanhos das partículas é grande. 
A variação da pressão ao longo do reator devido à perda de carga por fricção 
em um leito de partículas sólidas pode ser aplicada para medir a velocidade de 
fluidização. A pressão aumenta inicialmente com a velocidade do gás até alcançar a 
velocidade mínima de fluidização, permanecendo então aproximadamente constante, até 
alcançar a velocidade na qual as partículas começam a ser arrastadas. A técnica baseada 
neste comportamento fornece resultados mais confiáveis. 
Traçadores sólidos também podem ser utilizados. Como a fluidização é 
definida pela situação na qual todas as partículas se movem umas em relação às outras, 
técnicas utilizando traçadores podem, a priori, ser utilizadas para detectar o início da 
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fluidização. Fortin (1984) desenvolveu uma técnica na qual usava partículas magnéticas. 
Dudukovic (1991) utilizou partículas marcadas com isótopos radioativos. 
A correlação apresentada por Rmnachandran e Chaudbari (1983), Equação 
ill.2, indica a máxima quantidade de sólidos que pode ser mantida em completa 
suspensão numa dada condição operacional, 
( )
..0.23( )..0.18 W~ = 6,8xJ0-4 d!IJGPG CFlS&G BoUt 
Pr flG UGJ.lr uG (III2) 
na qual u, é a velocidade final de decantação. Este valor pode ser obtido para um 
Número de Reynolds da partícula igual a 64, isto é, regime intermediário, utilizando a 
correlação: 
para 0.4,; ReP,; 500 (III.3) 
ID.2.2.4. Retenção das fases 
As retenções das fases fluídas são parâmetros da maior importância na 
operação dos reatores de leito fluidizado trifásicos. Seus valores podem variar 
localmente nas direções axial e radial. 
A retenção média Ep de uma fase P é definida como a relação entre o volume 
ocupado pela fuse e aquele ocupado pela lama expandida: 
v, 
E~-
P V (TII.4) 
A soma da retenção do gás ( Ea) e do líquido ( EL) fumece a porosidade do leito 
(E ), a qual se relaciona com a fração correspondente à ocupação do leito pelo sólido 
(Es): 
(111.5) 
44 
Capitulo m-Avaliação Hidrodinâmica do reator de leito jluidizado trifásico continuo 
A concentração de sólidos Cs (Kg .m·3 ), definida como a massa de sólido por 
volume de líquido, esta relacionada com a retenção de sólidos ( Es): 
s, c,~-p, 
SL 
(IIl6) 
Quando a distinção entre o final do leito trifásico e o espaço livre acima do 
mesmo é clara, a retenção de sólidos e a porosidade do leito podem ser determinadas 
conhecendo-se a massa de sólidos (ms) seca e a altura do leito expandido (H). 
m& 
Es. = HQps (IIL7) 
No caso de partículas porosas, o conteúdo de líquido dentro dos poros deve ser 
considerado, assumindo que todos os poros são acessíveis ao líquido. 
(IIL8) 
A retenção do gás depende de uma série de variáveis operac1onats, 
notadamente, a velocidade superficial do gás e as características da fase sólida, como 
diâmetro e concentração do catalisador, velocidade e viscosidade da fase líquida, 
parâmetros de projeto do reator, corno a relação comprimento do leito/diâmetro e 
distribuidor do gás. Embora a maioria dos reatores industriais operem em pressões 
elevadas, somente a partir de 1985 (Idogawa,!985; Oyevaar e Weterterp,!989; 
Wilkinson e Dierendonck,l990; Krishna et ali~ 1991) foram realizados experimentos 
visando a obtenção de correlações que considerassem o efeito da pressão na retenção do 
gás. 
A correlação de !dogawa (1985) é expressa como 
SG _ 144Uo,58pO.J2U-O,J6ap(-P) 
- ' G G L 1-&0 
(IIL9) 
com P em MPa e crL em mNm·1 
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A correlação de Krishna (1991) foi proposta baseada nos resultados 
experimentais de Wilkinson e Dierendonck (1990), e incorpora a influência da 
densidade do gás na transição do regime de fluxo. Nesta correlação considera-se que EG 
varia linearmente com a velocidade do gás no regime homogêneo como SGoom= Cuo , 
onde ü=u,,"1• Considerando a velocidade de ascensão das bolhas pequenas, no regime 
homogêneo, de 2,5x10-3 m s-1, temos 
(III.IO) 
No regime heterogêneo assume-se que a retenção relativa às bolhas pequenas é 
constante e corresponde àquela no final do regime homogêneo ( somms) 
Aumentando a velocidade do gás acima daquela de transição (-..), aumenta-
se somente a retenção relativa às bolhas grandes 
(III.ll) 
Assim, a retenção total no regime heterogêneo é 
(III.l2) 
onde A~ I e n~0,8 
A proposta de Wilkinson (1990) se baseia nas mesmas suposições de Krishna, 
e assim se expressa: 
(III.l3) 
tendo-se que 
u u ( 3 )""·"'( )'·" __!:f__!:_= 2,25 U L p L 
2 
CTL guL Pa 
(III.l4) 
Nas quais tem-se: 
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u_ _u,G_-_u_,_"""-
Sc =--+ 
ubp ubg 
Fr' 
Pe si = 13 ·o ss i+8Fr · 
. uGj 
Fr = JJgdR 
As faixas de aplicação desta proposta são: 
0,02$cr~,073 Nm"1; 0.0004:>J.!L-<0,055 Pa s; 
683:>Pr.,;2960 Kgm-3; 0,09:>po:>38 Kgm"3 
(III.I5) 
(III.l6) 
(III.l7) 
Estas duas últimas correlações permitem calcular, com erro médio de 10%, retenções 
para a fase gasosa de até 0,5. 
A influência da presença de partículas na retenção gasosa deve ser analisada 
em duas situações, isto é, se a fase sólida fica retida no reator, ou se é arrastada para 
fora do sistema juntamente com a fase liquida. Na primeira situação, para partículas 
muito pequenas ( ds < I O 1'1") e baixas concentrações( ;; 20% em peso), a tendência é 
estabilizar as bolhas (Bukur et ai., 1990) devido à acumulação de sólidos na interfuce 
gás-liquido, evitando a coalescência. Com o awnento da concentração, a viscosidade 
aumenta e a retenção diminui A faixa de tamanhos onde ocorre a estabilização é entre 
!O e 100 I'ID, de acordo com a Figura lli.3. Na segunda situação a retenção gasosa é 
normalmente menor na presença de sólidos do que na ausência (K.ato et ai., 1972; Kara 
et ai., 1982; Srnith et ai., 1985). Isto ocorre porque a presença de partículas aumenta a 
viscosidade da lama e as forças inerciais são pequenas para romper as bolhas. 
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lo' lo' 
Figura IIJ.3: Ereito do diâmetro da partícula na retenção do 
gás para operação em batelada (Khare e Joshi, 1990) 
m.2.2.4.1 Técnicas analíticas para avaliação da retenção gasosa 
Urna técnica simples de avaliação da retenção gasosa em reatores de leito 
fluidizado trifásico consiste no fechamento simuhâneo das válvulas de entrada de gás e 
líquido (Kato et ai, 1983), medindo-se então a altura da lama não expandida (HLS). 
Conhecendo-se a altura da lama expandida (H), temos: 
_ H-HIS Hc 
&c= =-H H 
(IIJ.18) 
O uso de traçadores, seja na fase gasosa ou líquida, pode também ser utilizado 
para avaliação de parâmetros hidrodinâmicos. A técnica experimental aplica o método 
dinâmico da distribuição dos tempos de residência (DTR) da fase no reator, seguindo-se 
uma avaliação da resposta na saída do sistema em função de um estímulo na entrada. O 
traçador selecionado para uma fase não deve estar sujeito às seguintes condições: ser 
solúvel nas outras fàses presentes, alterar a hidrodinârnica do reator, ser adsorvido nem 
absorvido pelo sólido. A injação do traçador pode ser na forma de pulso, degrau 
positivo ou negativo de concentração entre outras. 
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Seja x(t) e y(t) as curvas respostas normaliudas do estímulo com traçador na 
entrada e saída do reator, respectivamente: 
-
Jx(t)dt=l (III.l9) 
o 
-fy(t)dt = 1 (III.20) 
o 
A DTR do sistema será dada pela integral de convolução: 
y(t)= JE(t)x(u)du 
(III.21) 
o 
Escrevendo as Equações III.l9 e III.20 no domínio de Laplace 
-X(s)= Jx(t)exp(-st)dt (III.22) 
o 
-Y(s) = jy(t )exp(- st )dt (III.23) 
o 
a integral de convolução será: 
Y(s) = G(s )• X(s) (III.24) 
em que G(s) é a transformada de Laplace da função distribuição dos tempos de 
residência, E(t), e representa a função de transferência do sistema material. 
Assim, para escoamentos simples, é possível determinar E(t) ou G(s). 
Comparando-se as curvas respostas experimentais, da entrada e saída do reator, com 
aquelas obtidas a partir de wn modelo matemático para o escoamento, é possível 
determinar os parâmetros relacionados ao modelo. 
O modelo formulado para a fuse gasosa do reator de leito fluidizado trifásico 
contínuo, em estudo, descrito no Capítulo Il, inclusive com as modificações necessárias 
49 
Capítulo 1/l-Avaliação Hidrodinâmica 00 reator de leito jluidizado trifásico contínuo 
para a execução do experimento dinâmico, considera que o volume gasoso total V a 
dentro do reator esta distribuído em duas zonas, representadas por wn reator tubular de 
volume VGI, conectado em série com wn reator tipo tanque com volume Va2 (céu 
gasoso), de acordo com a Figora III.4, onde 
III.25 
III.26 
III.27 
Z=O Z=L 
. ·.· .. . . . . 
. 
.. -vc~-- VG2 Ez=Oi 
'. .. tiVe- ... r-c, 
-----
' 
c. ' • ' c.,.L 
' 
·.·· 
. ·. 
' .. (1-a)VG 
' 
Figora III.4: Modelo dinâmico para a fuse gasosa. 
O parâmetro a representa a fração do volume gasoso total presente na zona de 
elevada concentração de sólidos (lama). 
Tendo em vista a modelagem do reator, representado pelo sistema de duas 
zonas, são estabelecidas as seguintes considerações: 
-no reator de volume Vm o gás escoa através da :fase líquida (ou lama) segundo um 
modelo com dispersão no qual a difusão é sobreposta ao fluxo empistonado; 
- no reator tipo tanque de volume V G2, isto é, o céu gasoso, a mistura é considerada 
perfeita, seguindo o comportamento de um reator do tipo CSJR; 
-não será considerada a dispersão radial no reator de volumeVm; 
- a pressão hidrostática não varia ao longo do reator de volume V Gt 
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Com base nestas considerações efetua-se um balanço de massa para o 
componente traçador nas duas zonas. Para o reator de volume V Gl: 
(ac) _E a'c -uac at z-L - z az' az 
e para o reator de volume Voz: 
com as seguintes condições de contorno: 
Definindo os seguintes parâmetros adimensionais 
t 
T=-
0 
z Ç=-
L 
m.zs 
ill.29 
ill.30 
III.3! 
III.32 
sendo 2M o número de Peclet axial. As Equações ill.28, III.29, III.30 e ill.31 
adimensionalizadas para ambos os reatores são: 
ar 1 a'r ar 
ar = 2M aç' - aç 
dr' (1-a)-=r-r' dr 
(1-a)dr' =-1-(ar) dr 2M BÇ ,_1 
III.33 
III.34 
!II.35 
ill.36 
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A solução do sistema de equações no domínio de Laplace nos permite obter a 
função de transferência do sistema referenciada à fuse gasosa (equação III.37). 
onde 
L 
'l"=-
u 
p~~I+ 2':/ 
ll.37 
III.38 
III.39 
III.40 
sendo a e M os parâmetros do modelo a serem otimizados, permitindo assnn a 
determinação da retenção gasosa e o número de Peclet axiaL 
m.2.2.5. Nível de mistura na fase líquida 
A avaliação do nível de mistura na fase líquida do reator contfuuo de leito 
fluidizado trifásico poderia ser feita também através da técnica estímulo-resposta, 
utilizando um traçador cujo comportamento seria descrito pelo modelo da dispersão 
axial transiente. No entanto, devido à baixíssima velocidade superficial desta fase, o 
método torna-se impreciso, envolvendo um tempo de resposta muito grande. 
Existem na literatura numerosas correlações utilizadas para a quantificação do 
coeficiente de dispersão axial da fase liquida(EL) sob operação contúma Normalmente, 
EL depende da velocidade superficial do gás e do líquido, tamanho das partículas, 
viscosidade da lama e diâmetro do reator. 
Referente à dispersão axial, as seguintes correlações foram propostas para 
aplicação em colunas de borbulliamento: 
Kato (1972), propôs, 
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Fr' 
Pesf = 13 ·o ss 1+8Fr' 
, Ua/ 
Fr = ~~gdR 
sendo recomendadas para as seguintes faixas de aplicação: 
0,02~UcP0,30 m s·1; O:$ü~0,022 m s"1; 
48:fCs,;202 Kg m'3 -lama ; 63:fds177 f!m; 
0,066:f<JR:f0,214 m; 2,01:f L :f4,05 
Deckwer (1981), indicou 
Pe = 2 83Fr' 0'34 ,, ' 
II.2.2.6. Nível de mistura na fase sólida 
(III.41) 
(III.42) 
(III.43) 
A distribuição axial de sólidos em reator trifásico de leito móvel esta 
relacionada com o modo de operação, dependendo portanto das variáveis operacionais. 
Para o reator contínuo de leito fluidizado podemos utilizar as correlações abaixo. 
Segundo Kato (1972), tem-se 
I3Fr'(l + 0,009 Re, F r'~·') 
Pe = ---'--:-=:-:;;.;----'-
s 1+8Fr'0'85 
para as seguintes faixas de aplicação: 
ondeRe='s udx s u, 
0,02:S:uo:5:0,30 m s"1; O:s:u1:5:0,022 m s·1; 
48:fCs,;202 Kg m·' -lama; 63:fds177 f1ID; 
0,066:fd.:f0,214 m; 2,01,; L :f4,05 
(1!1.44) 
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Smith e Rüther (1985) propuseram, 
( '')'·" Fr 11 Pe5 = 9,6 ReG + 0,0!9Res (III.45) 
III.3.RESULTADOS EXPERIMENTAIS E DISCUSSÃO 
A análise hidrodinâmica do sistema triffisico, operando em leito fluidizado, 
tendo em vista sua aplicação no processo catalítico da oxidação da lignina, recorreu à 
aplicação dos métodos descritos anteriormente, envolvendo experimentos ou 
correlações que resultaram na quantificação de parâmetros representativos do fenômeno 
hidrodinârnico. Assim, foi possível a caracterização fisico-química da mistura trifásica e 
a identificação do regime de escoamento da operação. 
Na sequência, os resultados obtidos são apresentados, dando origem à 
caracterização do meio reacional e quantificação dos parâmetros hidrodinâmicos. 
Previsões são estabelecidas através da aplicação de modelos que descrevem o 
comportamento fisico do processo. 
As características da lama no reator de leito fluidizado triffisico são 
apresentadas na Tabela ill.2. A viscosidade, a densidade e a tensão superficial da 
solução alcalina de liguina foram avaliadas segundo a técuica descrita no item 1!.2.4. As 
características da fase sólida foram fornecidas pelo fabricante e sua retenção no reator 
determinada pela Equação ill. 7. A densidade da lama foi determinada pela equação ill.8 
e a viscosidade pelas correlações da Tabela ill.l. 
A avaliação do regime de escoamento foi baseada nas condições mais 
drásticas de operação do reator, ou seja, vazão de gás de 1 ,5m3 /h, 
correspondendo a uma velocidade superficial, baseada no tubo vazio, de 
0,03m/s. Através do diagrama de Deckwer, apresentado na Figura III.2, 
localiza-se, conforme indicado, um regime de escoamento inteiramente na 
região homogênea. 
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Tabela III.2: Características do meio reacional 
Soluto:lignina 
Solvente: NaOH 2N 
FASE LÍQUIDA 
Solução: 60 Kg/m3 
Viscosidade(~!): 1,24x!0'3 Pa.s 
Densidade(PI): 1,07x103 Kg/m3 
Tensão superficial( cr): 30,56 rnN/m 
Suporte: y-almuioa 
Granulometria: 400-500~m 
Densidade real(p,): 2,4x103Kg/m3 
Densidade aparente(p,,): 7,84x102Kg/m3 
• • 5 '!Kg Area superficrnl(BED:3,65x!O m 
FASE SÓLIDA Porosidade da partícula(s,):0,59 
Tortuosidade( < ):7,5 
Retenção de sólidos( &,):0,04 
Catalisador: 3%Pd-y-almuioa 
Densidade aparente cat.: 8,63x102 Kg/m3 
Teor de sólidos: 3%(fluido Newtoniana) 
LAMA 
Densidade(p,,):l,064x!03Kg/m3 (eq.III.8) 
Viscosidade (~.,):1,35x10'3Pa.s(Einstein) 
I ,3 7xl o·'Pa.s(Thomas) 
No processo de oxidação catalítica da lignina operou-se o reator com o 
catalisador de paládio na granulometria de 400~m a 500~m (Tabela III.2). 
Considerando-se o diâmetro da maior partícula utilizada e vazão da fuse gasosa de 
l,Om3/h, correspondendo a uma velocidade superficial do gás de 0,02m/s, baseada no 
tubo vazio, e as demais características do sistema listadas na Tabela III.2, obtemos um 
valor de 0,07m/s para a velocidade final de decautação do sólido (Eqnação III.3), 
resuhando numa concentração máxima (Equação III.2) de 70g/L para o catalisador. Este 
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valor esta muito abaixo do praticado na reação, isto é, 30g/L, garantindo-se portanto, 
que o catalisador esta completamente suspenso nas condições de reação. 
A retenção da fase gasosa no reator de leito fluidizado trifãsico fui determinada 
inicialmente pela técnica do fechamento simultâneo das válvulas que isolam o leito de 
lama no reator, fuzendo-se uso da Equação ill.18. Os resultados apreseotados na Tabela 
ill.3 foram obtidos a partir de uma média de três medidas, e foram utilizados também, 
como parâmetros de inicialização na etapa de otimização dos parâmetros do modelo 
dinâmico do escoamento da fase gasosa, descrito a seguir. 
Tabela ill.3.: Retenção da fase gasosa em função da vazão 
do gás e líquido na ausência de catalisador (Método fisico) 
VAZÃO DO VAZÃO DO RETENÇÃO 
GÁS(m3/h) ÚQUIDO(m3/h) DO GÁS( E.) 
o 0,0221 
0,5 0,005 0,0237 
0,010 0,0251 
0.020 0,0310 
o 0,0472 
1,0 0,005 0,0452 
0,010 0,0475 
0,020 0,0442 
o 0,1031 
1,5 0,005 0,0932 
O.GIO 0.0876 
0,020 0,0723 
A aplicação do método dinâmico à fase gasosa deu-se através da perturbação do 
sistema na forma de um degrau negativo de concentração, utilizando-se para tal o gás 
metano como traçador. A seleção do traçador deu-se em função da sua baixíssima 
solubilidade na fase líquida (H=4,49x104 atm/fração molar), procurando-se assim, 
excluir experimentalmente os termos representativos das transferências de massa gás-
liquido e liquido-sólido, como foi considerado na Equação ill.28. 
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A estimação dos dois parâmetros representativos da retenção e da dispersão 
axial da fuse gasosa, com escoamento no sistema de leito fluidizado trifásico, recorreu à 
confrontação das previsões obtidas via função de transferência do sistema, expressa na 
equação ill.37, com os resultados experimentais provenientes dos experimentos 
dinâmicos da DTR aplicados para a fuse gasosa. Adotou-se como critério, a 
minimização da função objetivo Foo (F •• =l:[x;'"' - x,~'J2; i=!, 1024), expressa em 
função das concentrações ~~", utiJizando-se para tal fim uma subrotina de otimização 
(Box) de busca sequencial. Como parâmetros de inicialização do procedimento de 
otimização, foram introduzidos valores de coeficientes de dispersão axial de um 
reator semelhante (ZahradníK, e Fialová, 1996), operando nas mesmas condições. 
Para a retenção gasosa utilizamos os dados listados na Tabela III.3. Os resultados 
dinâmicos experimentais foram obtidos a partir da média de três medidas para cada 
curva de entrada e salda. Na Figura III.S é apresentado um resultado típico onde estão 
confrontados os valores previstos pelo modelo representados pela curva otimiz.ada para 
o experimento com vazão de gás de 0,5m3 Ih operando em regime batelada para a fuse 
líquida, na presença de sólidos (3% em peso). 
Nas Tabelas III.4, III.5 e III.6 apresentamos os resultados experimantais dos 
momentos de primeira ordem (J..t.I), estimados através das áreas compreendidas entre as 
curvas nonna1izadas dos sinais de entrada e saída, correspondendo ao tempo de retenção 
do gás no reator; valores otimizados para a retenção gasosa e o número de Peclet axial 
em função das vazões da fase líquida e gasosa, e presença de sólidos. De acordo com as 
tabelas apresentadas, podemos observar que os valores das retenções gasosas e dos 
números de Peclet axiais não variam significativamente com a vazão da fase líquida, 
excetuando os valores de Peo para vazão do gás del,Onhh na presença de sólidos. 
A partir dos valores médios dos dois parâmetros foi possível proceder wna 
avaliação das influências das velocidades superficiais da làse gasosa e da presença de 
sólido particulado no sistema. De acordo com a Figura III.6, para uma vazão de gás de 
0,50 m3/h (Uo =0,010 mls) observamos que os valores são praticamente coincidentes. 
Para uma vazão de gás de 1,00 m3/h (UG=0,02 m/s), no entanto, ocorre um aumento no 
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Figura ill.S: Perfil dinâmico de concentração na fase gasosa do escoamento em 
leito fluidizado trifásico. Operação em sistema fechado para a fase líquida e vazão de 
gás de 0,50m3/h, com a presença de sólidos (3% y-alumina). 
número de Peclet, significando uma redução no nível de mistura. Este futo pode ser 
atribuído a uma maior estabilidade da emulsão nesta vazão de gás com a presença da 
fase sólida, verificando-se ainda, de acordo com a Tabela IIL5, que os valores de Peclet 
aumentam com a vazão da fase líquida, o que não aconteceu com os outros 
experimentos sem a presença do suporte catalítico. Não foi verificado, no entanto, 
nenhuma alteração significativa devido à presença de sólidos catalíticos em vazões mais 
baixas. As experiências na ausêrx::ia de sólido, representadas pelo modelo proposto, 
mostraram que os valores do número de Peclet diminuíram com o aumento da 
velocidade superficial da fuse gasosa, mas em nenhum caso fui afetado significativamente 
pela velocidade superficial da fuse líquida De acordo com a Figura ill.6, não furam observadas 
alterações relevantes no Peo pera as vazões de l,Om'lhe !,5m3/h. 
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Tabela m 4: Momento de ordem l(J!I), retenção gasosa(€<;), 
número de Peclet (Peo),vazão de gás (Q0 ) 0,50m3/h. 
catalisador Qr. !li &G X 102 Peo 
(L/h) (s) 
o 107,29 2,44 54,54 
não 5 115,26 2,48 54,54 
10 131,53 2,65 54,54 
o 101,90 2,22 53,62 
snn 5 123,58 2,22 53,55 
!O 128,80 2,22 54,18 
Tabela ill.5: Momento de ordem 1(Jli), retenção gasosa(€<;), 
número de Peclet (Pe0 ), vazão de gás (Qo) 1,00m3/h. 
catalisado r QL !li &G X 102 Pea 
(L/h) (s) 
o 56,64 4,70 38,40 
não 5 63,34 4,90 38,40 
10 57,10 4,43 38,40 
o 58,25 4,01 39,66 
sun 5 55,38 4,89 46,74 
10 62,97 4,53 52,13 
Tabela ill.6: Momento de ordem 1(Jli), retenção gasosa(sa), 
número 3 de Peclet (Peo), vazão de gás (Qa) !,SOm Ih. 
catalisado r Qr. !li &a- X 102 Pea 
(L/h) (s) 
o 35,32 9,82 38,00 
não 5 42,20 9,73 38,00 
lO 39,1 I 9,29 38,00 
20 40,32 7,96 38,00 
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Figura III.6: Número de Peclet axial em função da velocidade superficial 
da fase gasosa na presença e na ausência do sólido catalítico. 
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Figura III.7: Retenção gasosa em função da velocidade superficial da fase 
gasosa (m/s), com catalisador e sem sólido catalítico (valores médios). 
Para a retenção gasosa observou-se uma variação aproximadamente linear com 
o aumento da velocidade superficial da fase gasosa. Segundo a literatura (Inga e Morsi, 
1999) a presença de sólidos resulta em uma redução da retenção gasosa, sendo este 
efuito mais pronunciado na fuixa de concentração de até 25% em peso. De acordo com a 
Figura III.7, observa-se apenas uma pequena redução, provavelmente em função da baixa 
concentração de sólidos utilizada (3% em peso). 
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O nfvel de mistura na fase líquida foi quaotificado através das correlações de 
Kato, equaçao Ili.41 e Deckwer, Equação Ili.43. Para a primeira, considerando uma 
velocidade superficial da fuse gasosa de 0,02m/s, correspondente a uma vazão de 
J,Om3/b, encontra-se um valor para o Número de Peclet de 0,18. Comparando com o 
valor encontrado para fase gasosa, isto é, Pea=46, 74 , verificamos que o mesmo 
representa apenas 11250 deste, o que leva muitos pesquisadores a considerar a fase 
líquida como tendo o comportamento de um reator do tipo CSJR, quando da sua 
modelagem matemática Para a segunda correlação, nas mesmas condições 
operacionais, encontra-se Pet. =0, 72. 
Sobre a distribuição axial dos sólidos, para o reator operando nas mesmas 
condições anteriores, encontra-se Pe5=2,80 através da correlação de Karo, Equação 
Ili.44, e Pes~2,08, pela correlação de Smith e Rüther, Equaçao Ili.45. Ambos os 
resultados indicam que o catalisador esta bem distribuído ao longo do reator. 
III.4 CONCLUSÕES 
O reator de Jeito fluidizado trifásico construido com a fmalidadede produzir 
aldeídos aromáticos, em regime contínuo, apresenta como resultado da análise 
hidrodinâmica um regime de borbulhamento homogêneo, nas condições de reação. A 
fase gasosa possui comportamento hidrodinâmico mais próximo daquele representado 
por um fluxo do tipo empistonado, enquanto a fase líquida apresenta-se com razoável 
grau de mistura, aproximando-se mais do comportamento de um reator tipo tanque de 
mistura perfeita A fase sólida apresenta-se bem distribuída dentro do reator, indicando 
excelente nível de utilização do catalisador. 
Os resuhados apresentados mostram que o modelo dinâmico adotado para a 
fuse gasosa do reator de Jeito fluidizado trifásico, onde o gás está distriboido em duas 
zonas representadas por um reator tubular com dispersão axial e um reator tipo tanque 
com mistura perfeita, representa adequadamente o comportamento hidrodinâmico da 
fase. Este modelo, juntamente com a técnica experimental da distribuição dos tempos de 
residência foi capaz de estimar com segurança os parâmetros de escoamento da fase. Os 
valores obtidos para a retenção gasosa (0,022 a 0,0929) e número de Peclet (38,00 a 
54,54) estão compatíveis com os publicados na literatura, assim como seus 
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comportamentos, ou seja, aumento da retenção gasosa com a velocidade superficial do 
gás e a consequente redução do número de Peclet. Finalmente constata-se também que a 
exclusão dos termos referentes à transferência de massa no balanço material do traçador 
na fuse, não compromete os resultados, desde que este tenha valores de solubilidade 
muito baixos nas condições experimentais adotadas. 
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CAPÍTULO IV 
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IV.l. INTRODUÇÃO 
Os reatores polifásicos, dentre estes os reatores de leito de lama e de leito fluidizado 
trifásicos, operando em regime batelada, semi-batelada ou contínuo, são utilizados em 
muitos processos industriais, notadamente em hidrogenações e oxidações catalíticas e 
aplicações biotecnológicas. Nestas operações, as transferências de massa gás-líquido, e 
líquido sólido, principalmente, representam as maiores resistências à absorção e/ou 
adsorção dos reagentes. Dentre os fatores que controlam o fenômeno da transferência de 
massa, o coeficiente de transferência de massa, a área interfacial e a retenção gasosa, são 
determinados em grande parte, segundo o tipo de reator utilizado. No âmbito das fronteiras 
práticas, estes fatores podem ter seus valores variados apenas dentro de certos limites, 
através de variações introduzidas sobre os fluxos de alimentação, geometria do reator ou 
nível de turbulência A transferência de massa, especificamente, pode ser melhorada pelo 
aumento da concentração do reagente a ser absorvido, que pode significar aumento da sua 
pressão parcial ou da pressão total do reator (Oyevaar e Westerterp,l989). 
1V.2 MODELOS PARA TRANSFERÊNCIA DE MASSA 
Os efeitos de transferência de massa em processos trifásicos gás-líquido-sólido 
incorrem, principalmente para mn componente gasoso, nas etapas de transferência no gás, 
no líquido em contato com o gás e no líquido em contato com o sólido. 
IV.2.1. MODELO DO FILME DUPLO DE WHITMAN (1923) 
Whitman (Bird et alli, 1960) adotou o modelo do filme duplo supondo a existência 
de um filme de espessura õ , próximo à interface, com características próprias, no qual a 
transferência de massa ocorre apenas por difusão. O coeficiente de transferência de massa é 
então dado por: 
(IV. I) 
Exceto para particulas e boThas muito pequenas ( d• < I mm), com uma superficie 
''rígida", este modelo não é muito realístico. 
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Considerando a Figura IV.l, representa-se esquematicamente a transferência de 
massa gás-líquido-sólido em um reator trifásico de leito fluidizado ou de leito de lama. 
c Gás ~ üquido m Ciltalisador 
a 
' 
a;-o" 
' 
' 
Co 
/c L,!~ c~ 
Gás: ~: CL 
' /Cs,s 
' 
' ' r-' ' 
' ' 
' ' 
' ' 
' ' / 
" 
/ 
Ko K, Ks K1] 
Figura IV. 1.-Transferência de massa gás-liquido-sólido em reatores catalíticos trifásicos. 
Para que a reação catalítica ocorra, o reagente presente na fase gasosa deve se 
transferir através de três filmes: pelo lado do gás e do líquido, na interface gás-líquido e no 
Íilme líquido próximo à superficie do catalisador. Para grllos catalíticos porosos de 
tamanhos reduzidos, caso dos sistemas com leito de lama, não são considerados efeitos 
difusivos para dentro do grão catalítico. 
Os fluxos mássicos j de um componente gasoso através dos três filmes serão dados 
por: 
(IV.2) 
(IV.3) 
(IV.4) 
nas quais p e Pi são as pressões parciais do soluto gasoso no seio do gás e na interface gás-
líquido, CL,i e CL são as concentrações do gás na interfàce em equilíbrio com Pi e aquela no 
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seio de líquido, e Cs,s é a concentração do gás na superfície externa do catalisador. 
Uma vez alcançado o regime pseudo-estacionário, tem-se: 
(IV.5) 
Assumindo a existência do equih'brio na interface gás-líquido temos, segundo a 
LeideHemy: 
(IV.6) 
Na equação IV.5 os valores de Pi e c~.,i não são acessíveis experimentalmente, o 
que conduz à obtenção de uma expressão para j em termos mensuráveis. Da Equação N.S obtém-
se: 
(IV.?) 
Nesta equação as forças motrizes estão baseadas em valores hipotéticos p* e cL* que não 
existem efetivamente no reator, mas que representam respectivamente as concentrações do 
soluto na fase gasosa e líquida em equilíbrio termodinâmico com CL e Co. A partir das 
Equações !V.6 e N. 7 obtém-se 
j= 
p ~-C H L 
1 1 
--+-
Hka kL 
(IV.8) 
Desta equação é possível definir os coeficientes globais de transferência de massa gás-
líquido, ou l<oL: 
(IV.9) 
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Se o soluto gasoso for pouco solúvel no liquido, como é o caso do oxigênio, o 
valor da co115tante H é elevado e o produto koH é mais significativo que kL, indicando que a 
resistência à transferência de massa no lado do líquido é superior àquela do lado do gás. 
Consequentemente, Pi ~ p, CL,i ~ CL • e KL ~ kL. 
IV.2.2. MODELOS DA RENO V AÇÃO/PENETRAÇÃO DA INTERFACE 
Deckwer et al (1993), a partir de resultados experimentais, concluíram que o 
coeficiente de transferência de massa kL era na maioria das vezes proporcional à raiz 
quadrada da difusividade, aproximando-se mais dos modelos da renovação ou penetração 
da interface. 
k o: Do,s 
L L (IV. I O) 
De acordo coma Figura IV .2, nestes modelos, os elementos de fluido são 
assumidos serem transportados para a interface pela turbulência, sofrendo um processo não 
estacionário de troca de massa por algum tempo com a outra fase, e transportado de volta 
para o seio do liquido. 
O tempo de residência na interface pode ser uniforme ou sujeito a uma certa 
distribuição 
A taxa volumétrica de absorção em reatores trifásicos depende não só dos 
coeficientes de transferência de massa e distnbuição local das forças motrizes, mas também 
da área interfucial disponível. Normalmente, estes parâmetros não estão dissociados, mas 
expressos como o produto (kLa, koa), resultando no coeficiente volumétrico de 
transfurência de massa. A área interfucial específica pode ser expressa de duas maneiras: 
(IV.Il) 
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Figura IV.2.- Transferências de massa segnndo o modelo 
da renovação da interface 
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nas quais, A é a área interfacial. VR o volume da suspensão ou lama e VL o volume de 
liquido ou lama não expandida, de modo que tem-se: 
(IV.l2) 
N.3. TÉCNICAS EXPERIMENTAIS 
A obtenção dos parâmetros inerentes à transferência de massa se baseiam em 
medidas de concentração de traçadores, que permitam o balanço de massa para uma ou 
mais fases envolvidas. A seleção do traçador é uma questão de conveniência em relação à 
técnica analítica. Assim, o oxigênio tem sido muito utilizado como gás traçador em função 
da disponibilidade de eletrodos capazes de medir concentrações na fase líquida, embora 
alguns sejam restritos à operações em baixa pressão. 
Baseado na presença ou ausência de reação química do componente a ser 
difundido para a outra fase, tem-se métodos físicos e químicos. Os métodos físicos são 
limitados à detenninação dos coeficientes volumétricos de transferência de massa (leoa e 
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kLa), enquanto que os métodos quúnicos podem ser usados tamo para a determinação 
destes parâmetros como também para áreas interfaciais. Como os métodos químicos 
geralmente resultam em modificações fisico·químicas do meio, os métodos fisicos são mais 
indicados, principalmente os dinâmicos, pois requerem menos tempo e esforço 
experimental. 
IV.3.1. MÉTODO DINÂMICO DA ABSORÇÂO FÍSICA 
O princípio deste método é a absorção fisica de um soluto gasoso pela fase líquida. 
A metodologia utilizada é semelhante àquela adotada na determinação da reteoção gasosa 
(eo) do reator (Capítulo III), isto é, avaliação da distribuição dos tempos de residência da 
fase gasosa, juntamente com o método dos momentos. A diferença é que, para a retenção 
gasosa utilizamos um traçador não absorvível (CH,), enquanto que para a determinação do 
coeficiente global de transferência de massa o traçador precisa ser absorvído pela fase 
líquida, como o CO, por exemplo. Assim, no balanço material para o traçador estariam 
presentes os termos relativos à transferência de massa. 
IV.4. CORRELAÇÕES CITADAS NA LITERATURA PARA TRANSFERÊNCIA DE 
MASSA EM REATORES DE LEITO FLUIDIZADO TRIFÁSICO CONTíNUO 
As principais correlações citadas na literatura para estimação dos coeficientes de 
transferência de massa gás-líquido e líquido sólido, são descritas a seguir, e serão utilizadas 
no modelo matemático representativo do reator construído para produção de aldeídos 
aromáticos em regime contínuo. 
IV.4.1 CORRELAÇÕES PARA TRANSFERÊNCIA DE MASSA GÁS-LÍQUIDO 
IV.4.1.1 Correlações referentes à fase liquida 
Akita et al.(l973) propôs a seguinte correlação para o coeficiente de transferência 
de massa de wn componente gasoso na fase líquida: 
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(IV.13) 
ou em termos de números adimensionais, 
(IILI4) 
Esta correlação foi obtida a partir de resultados experimentais de sistemas gás-líquido (ar, 
O,, CO,, He I água, glico~ metano! e misturas). Considera a influência do diâmetro do 
reator assim como a velocidade do gás, mas não leva em conta a densidade desta fase. 
A correlação de Hikita et alli(1981) para o coeficiente de transferência de massa 
gás-líquido, se expressa como: 
(IV.15) 
com f= I para não eletrólitos (água, butano~ metano~ solução de açúcar) e função da 
furça iônica para eletrólitos. 
A correlação proposta por Oztürk et alli. (1987) é assim expressa: 
(IV.l7) 
ou em termos de números adimensionais, 
k a oc D0,5P0.37 110,oscr-0,33 no.o4u0.6B L LLrLLYOG (IV.18) 
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Wilkinson et al.(l990) propôs a seguinte correlação, qne relaciona o coeficiente de 
transferência de massa gás-liquido à pressões diferentes: 
(IV.l9) 
As correlações de Akita e Hikita descrevem os dados experimentais com erros 
entre 25% e 37% (Deckwer et ai., 1993). A correlação de Üztürk, considera a relação entre 
a superficie e o diâmetro médio da bolha dB. e não o diâmetro do reator. Como observou 
Schumpe et al.(l987), o diâmetro do reator tem pouca influência sobre kca, enquanto o 
valor de dB é assumido como 0,003 m, recomendado por vários autores (Deckwer et al., 
1993). Esta correlação descreve dados experimentais para muitos sistemas gás-líquido com 
um erro de aproximadamente 13%. No entanto, só considera o efeito da densidade do gás à 
pressão atmosférica. Neste aspecto, a correlação de Wilkinson pode ser utilizada para 
corrigir o efeito da pressão. 
IV.4.I.2 Correlações referentes à fase gasosa 
Na maioria dos casos a resistência a transferência de massa referente ao gás pode 
ser desprezada, mas, quando a solubilidade do gás é muito alta (cloração de aromáticos) ou 
a concentração do gás é muito baixa, esta resistência pode ser significativa. Quando da 
presença de partículas suspensas no liquido, em sistemas trifásicos, espera-se pouco desvio 
das correlações desenvolvidas para sistemas gás-líquido. Sharma et al.(l968) foram os 
primeiros a medir kGa em colunas de borbulhamento trifásicas. Verificaram que koa 
aumentava com a velocidade superficial do gás e decrescia com o aumento da concentração 
de sólidos. Sada et al.(1985) estudando a absorção de CO, em solução de hidróxido de 
sódio com partículas de hidróxido de cálcio não confirmaram o efeito da concentração de 
sólidos, e propuseram a seguinte correlação: 
(IV.20) 
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na qual Uo é em [rnls] e !<,a' em [moVMpa m3 s]. 
IV.4.2 CORRELAÇÕES PARA TRANSFERÊNCIA DE MASSA LÍQUIDO-
SÓLIDO EM REATORES DE LEITO FLUIDIZADO TRIFÁSICO 
CONTÍNUO 
A maioria das correlações existentes na literatura para estimar valores de 
coeficientes de transferência de massa líquido-sólido estão baseadas na teoria da 
turbulência isotrópica de Kolmogoro:ff. As observações experimentais para estimação dos 
coeficientes de transferência de massa líquido-sólido mais relevantes são: 
-o coeficiente de transferência de massa liquido sólido k.s aumenta com a 
velocidade superficial do gás até certo valor, ficando então constante (Sãnger e Deckwer, 
1981); 
-o aumento do diâmetro da coluna pode também afetar ks uma vez que o mesmo 
pode estar relacionado com a turbulência (Pangarkar, I 991 ), estando relacionados como 
(IV.21) 
-ks diminui com o aumento da viscosidade da fase líquida; a difusividade também 
afeta ks segundo a relação: 
0,8:::;; m::;; 1,0 (IV.22) 
de acordo com a teoria do fihne ou da penetração (Pangarkar, 1991). 
As pricipais correlações citadas na literatura são: 
-Kawamura et alli. (1966), 
( ')'·'" Sh = 0.72 ~s Scy, (IV.23) 
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-Sano et alli (1974), 
Sh = !~[ 2 + Scy, (m; 'f J na qual !I é o futor de superficie de Cannann. (IV.24) 
-Sãnger e Deckwer (1981), 
sh = 2 + o,545Scy, (m; }!,264 (IV.25) 
na qual, 
Na Figura N.3, sãn comparadas estas correlações para ks , onde pode-se verificar 
uma boa concordância entre elas. 
~ 
-t 
10' 
111' 
s..o at aL (197-4) 
Slnger and Deekwar (1Sl81) """ 
"" 
·~· ~j_~~~~~-U~~~~~~~~~ 
1U1 1cfl 101 1o2 
(e-113 da 4/'J p,_ I PJ 
Figura IV .3- Correlações para o coeficiente de transferência de 
massa liquido-sólido (ks) para reatores de leito fluidizado trifãsico 
Capítulo W- Transferência de massa em reatores polifásicos 
IV.5. CORRELAÇÕES CITADAS NA LITERATURA PARA TRANSFERÊNCIA 
DE MASSA EM REATORES DE LEITO DE LAMA MECANICAMENTE 
AGITADOS 
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Os reatores de leito de lama mecanicamente agitados, operando com a fase líquida 
(lama) em batelada e a fase gasosa em regime contínuo, ou simplesmente alimentada, para 
compensar seu consumo pela reação, tem sido utilizado em muitos processos industriais, 
tais como hidrogenações de óleos, fermentações aeróbicas, etc .. Em escala de laboratório, 
sua aplicação na área da engenharia das reações quimicas é bastante difundida, 
principalmente na área referente ao estudo cinético das reações trifásicas catalíticas. Neste 
caso busca-se, principalmente, operar o processo em condições que permitam identificar os 
parâmetros representativos da cinética química, procurando-se excluir experimentalmente, 
sempre que possível, efeitos ligados à transferência de massa e calor, visando um regime 
cinético químico para a reação. 
No estudo cinético da reação de oxidação úmida catalltica da lignina, o reator 
utilizado, descrito no item II.2.3.2, operou em regime de batelada alimentada para a fase 
gasosa, com a aeração ocorrendo principalmente na superficie da fase líquida. Neste 
processo, o conhecimento dos coeficientes de transferência de massa gás-líquido são 
fundamentais na avaliação da sua importância relativa à velocidade intrínseca de reação. 
Os valores do coeficiente volumétrico de transferência de massa kLa, nos reatores 
de leito de lama mecanicamente agitados, dependem das propriedades do líquido, tais como 
densidade, viscosidade, tensão superficial, etc., da concentração e propriedades fisicas da 
fase sólida, como densidade e diâmetro das partículas, assim como da potência transferida 
pelo agitador por unidade de volume de lama (Schlüher e Deckwer. 1992). Este último 
fator está intimamente ligado à retenção gasosa, que definirá o volume de gás presente na 
fase liquida, na forma de bôlhas, disponibilizado para ser transferido para o seio do líquido. 
As principais correlações citadas na literatura, para estimação dos coeficientes de 
transferência de massa gás-líquido e líquido-sólido em reatores de leito de lama, são 
descritas a seguir, e serão utilizadas para estimação dos parâmetros do modelo matemático 
representativo do reator de leito de lama mecanicamente agitado, utilizado na avaliação 
cinética da oxidação úmida catalítica da lignina visando a produção de aldeídos aromáticos. 
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IV.S.l CORRELAÇÕES PARA TRANSFERÊNCIA DE MASSA GÁS-LÍQUIDO 
EM REATORES DE LEITO DE LAMA MECANICAMENTE AGITADOS 
As correlações para quantificação dos parâmetros de transferência de massa gás-
líquido em reatores de leito de lama reterem-se, principalmente, a sistemas onde há um 
fluxo de gás contiDuo no reator. A correlação mais relevante, obtida a partir de um reator 
mecanicamente agitado com aeração ocorrendo na superficie do líquido, foi desenvolvida 
por Albal et al ( 1983). Esta correlação se expressa como: 
(IV.26) 
ou em termos de números adimensionais 
Sh = 1,4lxl0-3 Sc0·s Re0'67 We 1·29 (IV.27) 
IV.5.2 CORRELAÇÕES PARA TRANSFERÊNCIA DE MASSA LÍQUIDO-SÓLIDO 
EM REATORES DE LEITO DE LAMA MECANICAMENTE AGITADOS 
A previsão dos valores dos coeficientes de transferência de massa líquido-sólido, 
em reatores de leito de lama mecanicamente agitados, está baseada na teoria da turbulência 
isotrópica de Kolmogoroff. Segundo a teo~ a velocidade relativa entre as partículas e o 
líquido determinará em que extensão a convecção aumentará o número de Sherwood acima 
das condições de estagnação da fase líquida, isto é, acima de 2. Como os reatores com leito 
de lama utilizam partículas de tamanho reduzido, isto é, sempre abaixo de IOO!illlo elas 
tendem a se movimentar juntamente com o líquido. Nos reatores mecanicamente agitados, 
esta velocidade relativa dependerá do projeto e da velocidade do agitador, expressa em 
termos da energia dissipada, na qual o número de Reynolds é definido. A energia dissipada 
pelo agitador ( cr, ergls.g), por uuidade de massa de liquido, é expressa como: 
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N p n3D' cr = P L 
WL 
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(IV.28) 
na qual Np, PL, n,D e WL representam respectivamente o número de JX)tência, massa 
específica do líquido [g/cm3], número de rotações do agitador [ rps ], diâmetro do agitador 
[em] e massa de líquido na lama [g]. 
Valores para o coeficiente de transferência de massa kc podem ser obtidos a partir 
da Fignra JV.4 (Sruith), onde está plotado Sb/Sc113 em função de Re, este expresso como: 
(ad' )y, (ad' )y, Re = v 38 para ,; >- d8 e Re = v 38 para 
Y. 
onde Ç ~ ( ~) 4 e v é a víscosidade cinemática (cm2/s) 
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Fignra IV.4 -Correlação (Smith, 1981) para o coeficiente de transferência de massa 
líquido-sólido em reator de leito de lama mecanicamente agitado. 
(IV.28) 
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IV.6. RESULTADOS E DISCUSSÃO 
Os coeficientes volumétricos de transferência de massa para o reator de leito 
tluidizado trifásico contínuo foram determinados, através de correlações, baseando-se nas 
seguintes premissas: 
- a concentração de oxigênio ao longo do reator é wti.fonne devido à sua baixa 
solubilidade, o que nos leva também a desprezar a resistência à sua transferência gás-
líquido referente à fase gasosa; 
-o reator foi operado a uma pressão total de 4bar, não sendo portanto necessário a 
correção do coeficiente volumétrico de transferência de rnass~ através da correlação de 
Wilkinson, uma vez que nestas condições a retenção gasosa não sofre alterações em relação 
àquela obtida à pressão atmosférica, conforme discutimos anteriormente no Capítulo III. 
O coeficiente volumétrico de transferência de massa gás-líquido foi determinado 
para o oxigênio através da correlação de Üztürk. Para a lignina e os aldeídos aromáticos, 
dissolvidos na fuse líquida, o coeficiente volumétrico de transrerência de massa líquido-
sólido foi obtido pela correlação de Sãnger e Deckwer. Os resultados encontram-se na 
Tabela IV.l. 
Tabela IV.l- Coeficientes volumétricos de transferência de massa para o reator 
de leito de leito fluidizado trifásico contínuo. 
Componente Gás-líquido (s1)xl03 Líquido·sólido(s1 )xl 03 
Oxigênio 52,0 4,0 
Lignína NA 2,1 
V anilina NA 33,0 
Siringaldeído NA 29,0 
p-Hidroxibenzaldeído NA 35,0 
-
.. 
*NA nao aplicavel. 
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Para o reator de leito de lama mecanicamente agitado, utilizado na avaliação 
cinética da oxidação catalítica da lignina, e descrito no Capítulo II, os coeficientes 
volumétricos de transferência de massa foram avaliados considerando-se as seguintes 
premissas: 
- a aeração do meio reacional ocorre na superficie da fase líquida (céu gasoso), 
promovida pela turbina superior do agitador; 
- a baixa solubilidade do oxigênio aliada à forte agitação permite a eliminação da 
resistência gás-líquido, referente à fase gasosa; 
- a concentração de oxigênio é uniforme e constante na fase gasosa. 
Os coeficientes volumétricos de transferência de massa gás-líquido e líquido 
sólido foram obtidos pelas correlações de Shumpe e Srnith respectivamente, e encontram-se 
na Tabela IV.2. 
Tabela IV.2- Coeficientes volumétricos de transferência de massa para o reator 
de leito de lama mecanicamente agitado. 
Componente Gás-líquido (51 )x1 03 Líquido-sólido( 5 1 )x1 03 
Oxigênio 160,0 325,26 
Lignina NA 334,00 
Vanilioa NA 1059,20 
Siringaldeído NA 1.017,50 
p-Hidroxibenzaldeído NA 1.109,20 
-
. . *NA~ nao aplicavel. 
Os resultados apresentados nas Tabelas IV.l e IV.2 evidenciam a eficiência do 
reator de leito de lama mecanicamente agitado em relação ao reator de leito fluidizado 
Capítulo IV- Transferência de massa em reatores polifásicos 79 
trifásico com relação à transferência de massa de todos os reagentes em direção ao sólido 
catalítico. O efeito da agitação mecânica é ainda mais destacado quando se compara os 
coeficientes volumétricos de transferência de massa líquido-sólido para a lignina e os 
aldeídos aromáticos. Para o oxigênio, no entanto, o aumento na taxa de transferência de 
massa líquido-sólido é muito mais pronunciado que na taxa de transferência de massa gás-
líquido, indicando melhor eficiência da aeração pelo borbulliamento no reator contínuo 
comparativamente à aeração pela superficie no reator mecanicamente agitado. 
Seria conveniente portanto, visando maior disponibilidade do agente oxidante para 
a reação, que o reator de leito de lama mecanicamente agitado fosse operado com a fase 
gasosa em modo contÚluo. No entanto, para a reação em estudo isto é inviável devido à 
baixa tensão superficial do meio reacional, o que resultaria numa fonnação excessiva de 
espuma, com arraste de reagentes para fora do reator. No reator de leito fluidizado trifásico 
contínuo este futo fui contornado pela ínstalação de um quebra-espuma na região de 
separação das fuses, o que não foi possível no reator mecanicamente agitado em função das 
suas reduzidas dimensões. 
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CAPÍTULO V 
Capitulo V- Avaliação cinética e desenvolvimento operacional da oxidação catalítica da lignina 81 
V.l. INTRODUÇÃO 
A avaliação do processo de oxidação catalítica de soluções alcalinas de lignina do 
bagaço de cana-de-açúcar envolveu testes de atividade do catalisador de paládio suportado 
em y-alumina e avaliação cinético operacional do processo reativo. 
Como resuhado das reações do processamento da lignina obteve-se a produção de 
aldeídos aromáticos, destacando-se a vanilina, o siringaldeído e o p-hidroxibenzaldeído. 
Foram observadas oxidações subsequentes, que juntamente com a conversão do reagente 
formaram um sistema de reações complexas do tipo série-paralelo. 
Em todos os experimentos a lignina, obtida pelo processo Organosolv ácido, foi 
solubilizada em meio alcalino de hidróxido de sódio 2N, a uma concentração de 60g!L. 
Esta concentração foi selecionada em função das melliores características fisico-químicas 
do meio reacional resuhante, ressahando-se a furmação de espuma controlável, fàtor 
importante na operação em regime continuo, melhores rendimentos em aldeídos (Mathias, 
A. L., 1993), e baixos níveis de desativação do catalisador, fenômeno observado em outros 
sistemas catalíticos na oxidação de funóis (Laracbi, F. et alli., 2001). Aplicou-se uma 
pressão total de 20bar com pressões parciais de oxigênio variando entre 2bar e lObar, 
provendo-se condições de reação nos níveis da composição do ar atmosférico, uma vez que 
o objetivo final deste trabalho é a produção de aldeídos em regime contínuo, utilizando este 
meio oxidante. 
As influências dos seguintes parâmetros foram consideradas na avaliação do 
processo de oxidação da lignina: 
- temperatura; 
- pressão parcial de oxigênio; 
- massa de catalisador; 
- granulometria do catalisador. 
A solução alcalina de lignina foi oxidada também com nitrobenzeno e seus 
resultados comparados com aqueles obtidos com a reação catalisada, nas mesmas 
condições. Este processo oxidativo (Mathias, A.L., 1993) é utilizado para avaliar a 
quantidade máxima de vanilina recuperável para um dado tipo de lignina. Admite-se, neste 
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caso, que a vanilina não é oxidada significativamente pelo nitrobenzeno. Com este 
procedimento é possível avaliar o aumento no rendimento do processo devido à presença 
do catalisador de paládio suportado em y-alumina. 
V.2. A V ALIAÇÃO DO CATALISADO R DE PALÁDIO 
V.2.1. ATIVIDADE DO CATALISADOR 
Tendo em vista a utilização do catalisador de paládio preparado, em reações de 
oxidação úmida, empreenderam-se testes de atividade catalítica utilizando a vanilina como 
aldeído de referência para o processo de oxidação da lignina, cuja estrutura polimérica 
contém grupos com potenciais para formação de aldeídos aromáticos. Para tanto a vanilina 
foi solubilizada em uma solução de NaOH 2N a uma concentração de 2,3g/L (15,lmmol/L) 
e submetida à oxidação sob uma pressão parcial de oxigênio de 5bar, pressão total de 20bar 
e temperatura de 393K. Os resultados são apresentados na Figura V .I. 
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Figma V.! - Oxidação catalitica da vanilina. Granulometria de 90!ll11- 105Jlm 
A reação foi considerada como pseudo primeira ordem. uma vez que a pressão 
parcial de oxigênio foi mantida constante ao longo do experimento. Os dados experimentais 
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foram ajustados por um polinômio de sa ordem e a constante de velocidade determinada 
pelo método das velocidades iniciais, através da derivada do polinômio em t=O. Foram 
aplicadas duas granulometrias para o catalisador, isto é, 90Jl!Il-1 05Jl!Il e 150f!m-200Jl!Il. Os 
valores das constantes de velocidade obtidos de 27,7x10"3min"1 para o primeiro caso, e 
29,3x10'3min'1 para a segunda faixa granulométrica foram utilizados como valores de 
inicialização, na otimização dos parâmetros cinéticos do modelo proposto para a oxidação 
catalitica da lignina. 
V.2.2. PRODUTIVIDADE DO PROCESSO CATALÍTICO 
A reação de oxidação da lignina com nitro benzeno teve como objetivo quantificar a 
lignioa utilizada, obtida pelo processo Orgaoosolv ácido, com relação à produção de aldeídos 
aromáticos, cujos rendimentos podem ser representados pela vanilina. Assim é possível 
quantificar o aumento oo rendimento do processo utilizando paládio suportado em y-alumina 
como catalisador, relativamente ao processo não catalitico. Na Figura V.2 (A) apresentamos 
o perfil de concentração de vanilina resuhante da oxidação da lignina por nitrobeozeno, a 
373](, concentração de lignina de 60g/L em solução alcalina de NaOH 2N, pressão parcial de 
oxigênio de 0,21bar e pressão total de 1,0bar. Na figura V.9 (B) a formação de vanilina é 
resultante do processo catalitico, utilizando uma carga de catalisador de paládio de 4% pp., 
graoulometria de 90-1 05Jl!Il e demais condições ídêmicas às anteriores. 
Os perfis das curvas de formação da vanilina apresentadas nas Fignras V.2(A) e 
(B), resultantes da oxidação da lignina com nltrobenzeno e pelo processo catalitico, 
respectivamente, mostram que o primeiro processo necessita cerca de 6,5 horas para 
alcançar uma concentração máxima de 7,4 mmol/L, enquanto no processo catalítico, a 
concentração màxima de 6,15 mmoVL é atingida em 2,5 horas. 
Considerando a concentração màxima obtida pelo processo de oxidação com 
nitrobenzeno, chega-se a um valor de 99,17% para a recuperação do total de vanilina 
possível de ser convertida a partir da lignina, quando se usa o processo catalítico. 
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Oxidação com nitrobenzeno 
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Figura V.2- Produção de vanilina a partir da oxidação da lignina com nitrobenzeno (A) e 
pelo processo catalitico em estudo (B). T~373K, Po2""Ü,2lber, Pr=lber. 
V.3. INFLUÊNCIA DAS VARIÁVEIS DE PROCESSO SOBRE O 
COMPORTAMENTO CINÉTICO-OPERACIONAL DA REAÇÃO DE 
OXIDAÇÃO CATALÍTICA DA LIGNINA 
V.3.1 .. 1NFLUÊNCIA DA TEMPERATURA E PRESSÃO SOBRE A DEGRADAÇÃO 
DA LIGNINA E FORMAÇÃO DE ALDEÍDOS 
O processamento da Iignina em meio alcalino aquoso, na presença do catalisador 
de paládio/y-alumina, sob a ação do oxigênio, conduziu à despolimerização deste reagente, 
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observando-se formações significativas de aldeídos. Análises cromatográficas em fase 
gasosa permitiram, através de comparações com padrões analíticos de vanilina. 
siringaldeído e p-hidroxibenzaldeído, a identificação destes compostos nas amostras 
retiradas do reator. 
O comportamento cinético do processo de oxidação úmida catalitica da lignina, 
sob as influências da temperatura e pressão parcial de oxigênio são apresentadas nas 
Figuras V.3, V.4 e V.5 para a degradação da lignina e fonnação dos aldeídos aromáticos. 
As evoluções cinéticas da degradação catalftica da lignina, apresentadas nas 
Figuras V.3(A) e V.3(B), mostram influências crescentes da temperatura e da pressão 
parcial de oxigênio sobre a conversão do reagente até duas horas de reação. Nos dois casos 
foram identificados duas etapas de reação sob os efeitos citados e segundo o tempo de 
operação. Este comportamento foi observado anteriormente (Qinglin, Z e Chuang, K.T., 
1998) na oxidação (CWAO) da lixívia negra, proveniente da indústria do papel e celulose, 
constituindo um efluente indnstrial com alto teor de lignina, 
Os perfis cinéticos de fonnação dos aldeídos, Figuras V.4 e V.5, resultantes da 
conversão da lignina. apresentam os efeitos da temperatura e da concentração de oxigênio, 
evidenciando reações do tipo consecutivas com degradações posteriores em ácidos. 
A distribuição dos rendimentos em aldeídos denota variações em função dos 
tempos de operação do processo. Em todos os casos, o aumento da concentração de 
oxigênio e/ou temperatura, no processo catalítico, atuam no sentido de antecipar o tempo de 
operação onde ocorrem as concentrações máximas dos aldeídos formados. Observa-se 
também nas Figuras V.4 e V.5 que o aldeído mais susceptível à oxidação suhsequente é o 
siringaldeído, enquanto o mais estável é o p-hidroxibenzaldeído. Este comportamento 
reativo pode ser explicado com base na estrutura dos mesmos. Considerando a existência da 
hidroxíla e do grupo aldeídico, onde ocorre a oxidação, o composto com maior número de 
metox.ílas substituídas no anel benzênico é o siringaldeído, seguido da vanilina. O 
p-hidroxibenzaldeído não possui nenhuma metoxila. Adicionahuente é possível se 
considerar efeitos de interação na superficie do catalisador, que podem estar relacionados a 
este úhimo composto, o qual deve adsorver menos que os outros aldeídos, estando menos 
apto à transformação catalftica. 
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Figura V.3.- Influência da temperatura (A) e pressão parcial de oxigênio (B) sobre a taxa de 
degradação da ligoina para uma concentração de 4% pp. de catalisador e pressão total de 20bar. 
V.3.2. INFLUÊNCIA DA PRESENÇA DO CATALISADO R 
A influência da presença do cata1isador no processo de oxidação catalítica da 
lignina está apreseotada na Figura V .6 em termos da cinética da degradação da lignina. e na 
Figura V. 7, segundo a evolução cinética de fonnação dos aldeídos aromáticos. 
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Figura VA - Influência da temperatura sobre a taxa de formação de vanilina (A). 
siriugaldeído (B) e p-hidroxibenzaldeído (C) para uma concentração de catalisador de 
4%pp., pressão parcial de oxigênio de Sbar e pressão total de 20bar. 
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Figura V .5 - Influência da pressão parcial do oxigênio sobre a taxa de formação de vanilia 
(A), 5iringaldeido (B) e p-hidroxibenzaldeido (C) para uma concentração de catalisador de 
4% pp., temperatura de 393K e pressão total de 20bar. 
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A atividade do catalisador pode ser avaliada comparando-se o perfil de degradação 
da lignina obtido no processo com catalisador e aquele resultante do processo não 
catalítico. Em presença do catalisador atinge-se cerca de 50% a mais de conversão da 
lignina após 1,5 horas de reação. 
Os aldeídos produzidos no processo catalítico, a 393K e 5bar de oxigênio, se 
apresentam em níveis de rendimento muito superiores quando comparados àqueles obtidos 
pelo processo não catalítico, até 2,5 horas de operação (Figura V.7). Concentrações máximas 
de aldeídos de cerca 1 Ommol/L a 21mmol/L obtidas pelo processo catalítico são, em méd~ 
dez vezes superiores àquelas resuhante do processo não catalítico, situadas entre 0,5mm.ol!L 
e I ,5nnnol/L. Mostra-se evidente a maior sosceptibilidade do siringaldeído à oxidação 
catalltica subsequente, a partir de I hora de reação, quando se estabeleceu comparação na 
Figura V.7 (B). De um modo geral confirma-se a poSSibilidade de despolimerização da 
ligrdoa por via oxidativa sem a presença do catalisador. No presente trabalho foram 
observadas as duas contribuições, com e sem catalisador, evidenciando-se o efeito do sistema 
Pd/y-a!umina sobre a seletividade com aldeídos. Isto devendo ocorrer com ações catalíticas 
nas etapas de degradação do reagente e oxidação sobsequente dos aldeídos. 
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Figura V.6 -Influência do catalisador na degradação da lignina para a temperatura de 
393K, pressão pareial de oxigênio de 5bar, carga de catalisador de 4%pp. ou ausência deste. 
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Figura V.7 - Influência do catalisador na formação da vanilina (A), siring;aldeído (B) e 
p-hidroxibemaldeído (C) para a temperatura de 393K, pressão parcial de oxigênio de Sbar, 
carga de catalisador de 4% pp. ou ausência deste. 
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V .3.2.1. Influência da massa de catalisador 
A influência da massa de catalisador na taxa de degradação da lignina e formação 
de aldeídos, foi avaliada mediante a variação percentual da massa de catalisador por massa 
de líquido, entre I% e 5%. Até 2,5% não furam observadas alterações significativas nos 
perfis de concentração da lignina e dos aldeídos. Testes catalíticos envolvendo massas de 
catalisador superiores a 4% do mesmo modo não produziram resultados significativos. Na 
Figura V.S são comparadas as taxas de degradação da lignina sem catalisador, e com cargas 
de catalisador de 2,5%pp. e 4%pp .. Na Figura V.9 são apresentados os perfis de 
concentração dos aldeídos envolvendo cargas de catalisador de 2,5% e 4%. 
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Figura V.S - Influência da massa de catalisador na degradaçao da lignina para a 
temperatura de 393K, pressão parcial de oxigênio de 5bar. 
Observa-se das Figuras V.6 e V.S que a taxa de degradação da lignina não sofre 
alterações relevantes devido à presença do catalisador, mesmo para uma carga catalítica de 
4%pp .. Para cargas catalíticas inferiores observou-se mesmo uma redução na taxa de 
conversão da lignina. A formação dos aldeídos, Figura V.9, no entanto, atinge níveis mais 
elevados com o aumento da concentração do catalisador. O siringaldeído tem confirmado 
seu comportamento, já observado anteriormente, frente ao processo de oxidação, sofrendo a 
ação do catalisador em ambas as etapas de formação e degradaçao. O p-hidroxibenzaldeído 
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Figura V .9- Influência da massa de catalisado r na formação dos aldeídos aromáticos para a 
temperatura de 393K, pressão parcial de oxigênio de Sbar. 
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tem ressaltado sua seletividade, em razão principalmente da relativa dificuldade do 
catalisador em degradá-lo. Após 60 minutos de operação, um aumento da massa de 
catalisador de 2,5%pp. para 4%pp., elevou em cerca de 65% o teor õe 
p-hidroxibenzaldeído. 
V.3.2.2. Influência da granulometrla do catalisado r 
Tendo em vista a avaliação cinética da oxidação úmida catalítica da lignina, 
procedeu-se a quantificação experimental da influência da granulometria do catalisador 
sobre o comportamento das reações envolvidas no processo. O estudo foi limitado a 
partículas com diâmetros entre 90fllll e 200~m, observando-se a evolução da 
despolimerização da lignina e os perfis cinéticos dos três aldeídos identificados. 
Comparaodo-se os perfis de concentração para a lignina, Figura V.lO, observa-se 
que as diferentes granulometrias do catalisador, nas iàixas de 90fllll a l05fUD. e 150fllll a 
200~m, não afeta significativamente a sua taxa de degradação. 
1.0...,..~--,.--~..,-~---,-~--, 
0.9 
0.8 
;s 0.7 
~ 
::8 0.6 
0.5 
Ê 0.4 
,g 0.3 
LIGNINA 
" ~ 0.2 ~•-90-105)llll 
0.1 ~ --~-,.-~-,....:::::;":::::"~0=-2=00';'""'=~ 0.0-+ 
0.0 0.5 1.0 1.5 2.0 
tempo de reação(h) 
Figura V.l O- Influência da granulometria do catalisador na degradação da lignina para uma 
temperatura de 393K, pressão parcial de oxigênio de 5bar e carga de catalisador de 4% pp .. 
Os aldeídos aromáticos, por outro lado, sofrem uma redução global nas suas 
formações como aumento do grão catalítico, corno observa-se na Figura V.ll. 
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Figwa V .li - Influência da granulometria do catalisador na formação de vauiiina (A), 
siringaldeído (B) e parahidroxibenzaldeído (C) para uma temperatura de 393K, pressão 
parcial de oxigênio de 5bar e carga de catalisador de 4% pp .. 
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Fica evidenciado experimentalmente o efeito da granulometria sobre as 
seletividades em aldeídos. De acordo com as previsões estabelecidas segundo os 
valores do módulo de Thiele (item V.4) estimado para a oxidação da vanilina, de 
1,42x!0-2 para o diâmetro do grão catalítico de 97,5~m e 2,60xlo-' para o diâmetro 
de 175!-lm, os efeitos difusivos não interferem quando se usa diferentes 
granulometrias. 
Observando-se o comportamento global da reação de oxidação catalítica da 
lignina, frente às variáveis de processo avaliadas, é possível inferir que a 
contribuição do catalisador na melhoria do processo ocorre principalmente na 
segunda etapa do mesmo, de natureza química intrínseca, ou seja, após a lignina 
ter sido convertida por hidrólise em íons polifenatos, precursores que levarão à 
formação dos aldeídos aromáticos. 
V.4. AVALIAÇÃO DOS EFEITOS DE TRANSFERÊNCIA DE MASSA NO 
PROCESSO REATIVO DE OXIDAÇÃO CATALÍTICA DA LIGNINA 
Tomando-se como base a reação de oxidação da vanilina, procurou-se 
quantificar os efeitos de transferência de massa líquido-sólido, relativos à taxa de 
consumo do reagente solúvel na fase líquida. Etapas de transferência de massa 
líquido-sólido externa ao sólido, interna ao catalisador por difusão e interações na 
superfície deste, envolvendo adsorção e reação, foram considerados, compondo 
assim a taxa de reação aparente no processo trifásico em reator de leito de lama. 
Referindo-se à vanilina (V), na fase líquida, tem-se o fluxo de massa Nv 
(mol/m2s) na camada externa ao catalisador, dado por 
com CvL e Cvs sendo as concentrações de vanilina no seio do líquido e na 
superfície externa do catalisador. 
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A taxa de reação aparente rv (mol/g.s), considerando os efeitos difusivos 
intraparticulares e as interações na superfície (adsorção, reação e dessorção) é 
representada pela seguinte expressão: 
(V.2) 
na qual TJv é o futor de efetividade relativo à vaniJina, k', Kv, e Ko, são as constantes de 
velocidade da reação, a constante de equilíbrio de adsorção da vanilina e constante de 
equih'brio de adsorção do oxigênio, respectivamente. 
A proposta segundo a concepção de Langmuir~Hinshelwood, expressa pela 
Equação V .2, considera sítios específicos para a adsorção da vanilina e do 
oxigênio. O aporte constante de oxigênio à fase líquida, mantido pela pressão total 
do gás, garante uma composição fixa deste componente no seio do líquido. Nas 
condições praticadas a solução de vanilina está diluída (0,6mmol/l) de modo que 
KvCvs << 1. 
Considerando também baixos teores de oxigênio dissolvido (1,84mmol/L), 
isto é, Ko2Co2 << 1, é possível reescrever a Equação V.2, resultando: 
(V3) 
O regime pseudo-estacionário entre os fluxos de massa e reativo conduz à 
igualdade entre Nv e rv. expressando a velocidade global aparente do processo 
como: 
(VA) 
com aLS a área interfacial líquido-sólido e Ps a massa específica aparente do 
catalisador. 
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Reescrevendo a Equação V.4, obtêm-se: 
r v •. =--,--C=-"'"'---,-- mol/ 
1 1 ' l'm3s (V.5) 
A aplicação da expressão da taxa de reação aparente de consumo de 
vanilina, identificada como de pseudo-primeira ordem, deverá confirmar as 
hipóteses formuladas anteriormente, podendo ainda especificar os regimes de 
funcionamento do processo. Efeitos de transferência de. massa externa ao grão 
catalítico, difusivos internos e reativos serão quantificados e comparados através 
das resistências expressas na EquaçãoV.5. 
O fator de efetividade relativo à vanilina (T)v) é quantificado para grãos 
catalíticos esféricos, assim expresso: 
Tfv =!_[coth(3~)-_!_] 
~ 3~ 
(V.6) 
( J
}j 
no qual o módulo de Thiele (Bischoff, K.B., 1965) é obtido por 1/J =R, Pskv 
3 D, 
Os valores de kv são estimados das experiências de oxidação da vanilina. A 
difusividade efetiva Dver.é obtida segundo a correlação (Polson, A.J.,1950): 
Para uma temperatura de 393K, Mv=152, 15g/gmol, obtêm-se Dv er.=5,6xl o-Io m2s'1• 
CoDSiderando diâmetros médios dos grãos catalíticos de 97,5f1D1 e 175,5~ são 
estimados valores para os módulos de Thiele de +=1,42x10'2 e +=2,60xl0-2, 
respectivamente, resuhando em fatores de efetividade catalitica TJv=::l para ambos os casos. 
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Deste modo fica caracterizado regime cinético-químico para o funcionamento do processo 
reativo quando se utiliza grãos catalíticos com diâmetro entre 90J.1m e 200J..UD.. 
A transfurência de massa externa, representada pelo coeficiente volumétrico de 
transfurência de massa( aLSk"' ), fui quantificada na TabelaN.2, com valor de 1,06x!O~ ,-• para 
a vani1ina. Comparando-se o valor da resistência à transferência de massa ( 1/ k ) na fats ~ 
Equação V.5, isto é, 0,95 s, com aquela relativa à reação química ( 1/ k" ), que vale 2170 /P, 
s, observa-se que a contribuição da primeira na resistência observada, ou global, é 
desprezível, o que permite reescrever a Equação V.5 como: 
com 
rv = k,mCv 'moi/ 3 
""- ..... /ms 
Expressando rv em mollg.s tem-se 
.,. 
que de outro modo com k = p 8 k'K0.KvC02 , s-
1
, pode ser representada por 
(V.7) 
(V.8) 
(V.9) 
(VI O) 
Os efeitos observados anteriormente (Figura V .11 ), quando a redução da 
granulometria média do catalisador provoca alteração de pelo menos o dobro do 
rendimento em aldeídos podem, em parte, ser explicados pelo aumento da área 
interfacial, que compõe o coeficiente volumétrico de transferência de massa. 
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V.S. MODELAGEM CINÉTICA DO PROCESSO DE OXIDAÇÃO ÚMIDA DA 
LIGNINA 
O mecanismo de oxidação úmida catalítica de compostos orgânicos envolve alta 
complexidade, mesmo se tratando de estruturas simples como o funol (Zhang, Q., Karl, 
T.C., 1998; Hamoud~ et al, 1999). Na oxidação da lignina isto se acentua, com a reação 
conduzindo à formação de mna grande variedade de produtos intermediários. De mna 
maneira geral, considera-se que a oxidação úmida procede em duas ou mais etapas, 
havendo formação de pequenas moléculas, C02 e água na primeira etapa. No presente 
estudo não se observou a evolução de gases no início da reação, provavelmente em função 
das condições de reação menos severas, embora tenhamos identificado, em termos da 
degradação da lignina, duas etapas de reação para temperaturas a partir de 393K. Com base 
em evidências experimentais propõe-se um mecanismo global, considerando que a lignina, 
mna macromolécula de estrutura complexa, é hidrolisada formando fragmentos que 
produzem aldeídos e outros produtos de baixo peso molecular. A segunda etapa de 
degradação da lignina não foi considerada na avaliação cinética, mna vez que a 
concentração de lignina não sofreu alterações significativas, como podemos observar na 
Figura.V.3. Os aldeídos formados sofrem oxidações posteriores produzindo ácidos 
derivados, os quais, dependendo das condições reacionais, podem se descarboxilar 
produzindo dióxido de carbono. 
Uma avaliação preliminar do processo, tendo em vista a identificação de etapas 
reativas não cataliticas e etapas com a interferência do catalisador Pdly-alumina, pode 
justificar a participação dos efeitos que ocorrem no seio da fase líquida e na superficie do 
catalisador. 
A partir do conhecimento experimental da evolução cinética do processo, 
observando-se a degradação da lignina e os perfis de concentração dos aldeídos aromáticos 
produzidos, é possível admitir que: 
- a lignina é convertida por oxidação diretamente na fase liquida e na superficie 
externa do catalisador; 
-os aldeídos formados são, preferencialmente, oxidados sob a ação do catalisador. 
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Nestes termos, lignina (L) e aldeídos (A) ocorrem na fase líquida (LL, AL), 
e sob ação do oxigênio molecular dissolvido, estão sujeitos à inclusão nas etapas 
descritas pelo seguinte esquema reacional (Figura V.12): 
Figura V.12- Esquema reacional para a oxidação catalítica da lignina 
Considerando etapas de reação homogênea (LL 4AL}, heterogênea 
(Ls~As~produtos) com rápido equilíbrio (LLLI.Ls ,ALLI.As) procura-se identificar a 
lei cinética intrínseca representativa do processo. Admitindo a aproximação do 
estado estacionário para os componentes adsorvidos ( dCLgidt = dCAs/dt = O) 
expressa-se as taxas de consumo de lignina (rL) e produção de aldeídos (r A) como: 
(V.7) 
1 (V.S) 
nas quais KL, KA e kL, k.L, kA, k-A são respectivamente as constantes de equilíbrio 
e cinéticas de adsorção da lignina e dos aldeídos. k~, kn e knr são as constantes 
cinéticas da reação de primeira ordem. 
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As expressões V. 7 e V .8 identificam as velocidades das etapas de 
degradação da lignina e produção de aldeídos como de primeira ordem destacando 
as contribuições dos fenômenos adsortivos e reativos homogêneos e heterogêneos. 
Estes efeitos agrupados em parâmetros cinéticos globalizados conduzem ao 
estabelecimento de leis cinéticas pseudo-intrínsecas de primeira ordem assim 
escritas: 
(V.9) 
(V.IO) 
Considerando todas as etapas do processo representadas por reações de 
primeira ordem, identificando·se kL=(kt+kz+k3+14) e as etapas individuais de 
formação e degradação dos aldeídos, são efetuados balanços de massa, com base 
no mecanismo proposto na Figura V.13: 
k, v ks 
k, 
L-+ 
-+R k, p k. 
k! 
's 
k7 
Figura V.13 -Mecanismo esquemático para a oxidação catalítica da lignina 
(V. li) 
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(V.12) 
(V.13) 
(V.14) 
(V.l5) 
nas quais L representa a lignina, V a vanilina, P o p-hidroxibenzaldeído e R outros 
produtos de baixo peso molecular. V e ms são o volume da fase líquida e a massa 
de catalisador presentes no reator. 
V.6. VALIDAÇÃO E ESTIMAÇÃO DOS PARÂMETROS CINÉTICOS 
A representação do comportamento cinético do processo de oxidação 
úmida da lignina do bagaço de cana-de-açúcar, segundo o modelo que prevê a 
despolimerização da matéria prima com formação de aldeídos aromáticos e 
suas posteriores oxidações, recorre aos valores das constantes de velocidade 
de pseudo-primeira ordem, estimadas com base nos resultados experimentais 
das avaliações cinéticas nas temperaturas de 373K,393K e 413K. 
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V.6.1. DEGRADAÇÃO OXIDATIV A DA LIGNINA 
Na Figura V.14 estão apresentadas as confrontações das previsões do modelo 
cinético com os resultados experimentais da oxidação catalítica da lignina em três 
temperaturas diferentes, sob pressão parcial de oxigênio de 5bar e pressão total de 20bar. 
Os resuhados relativos à conversão da lignina foram adequadamente ajustados por uma lei 
cinética de pseudo-primeira ordem. O modelo foi aplicado em cada etapa separadamente, 
para reações em temperaturas de 393K e 413](, tendo em vista a constatação de 
modificação da velocidade do processo após 1,0 hora de reação 
20 i.====c:::-=;----r--..,---""l 
1.8 
1.6 
1.4 
"'"'-" 1.2 
~ 1.0 
1: 0.8 
' 0.6 
0.4 
• 373K(exp.) 
• 393K(exp.) 
.._ 413K(exp.) 
0.2-j ~2~=--r-~r-~ 0.0~ 
0.0 0.5 1.0 
tempo( h) 
1.5 2.0 
Figura V.14 -Avaliação cinética da oxidação catalítica da lignina para pressão parcial de 
oxigênio de Sbar e 4% pp. de catalisador. Previsões do modelo cinético de pseudo- primeira 
ordem. 
As constantes de velocidade de primeira ordem, nas três temperaturas, foram obtidas por 
regressão linear e encontram-se na Tabela V.l. Observa-se que em condições mais brandas 
(373K) a reação ocorre em uma única etapa Em temperaturas mais elevadas, no entanto, na 
segunda etapa da reação, após cerca de uma hora de operação, há muito pouca lignina a ser 
despolimerizada. 
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V.6.l. DEGRADAÇÃO OXIDATIV A DA LIGNINA 
Na Figura V.l4 estão apresentadas as confrontações das previsões do modelo 
cinético com os resultados experimentais da oxidação catalítica da lignina em três 
temperaturas difurentes, sob pressão parcial de oxigênio de 5bar e pressão total de 20bar. 
Os resultados relativos à conversão da lignina foram adequadamente ajustados por uma lei 
cinética de pseudo-primeira ordem. O modelo foi aplicado em cada etapa separadamente, 
para reações em temperaturas de 393K e 413K, tendo em vista a constataçllo de 
modificação da velocidade do processo após 1,0 hora de reação 
2.0 
1.8 
1.6 
1.4 
~ 1.2 
J 
~ 1.0 
" <="' 0.8 ~ 
0.6 
0.4 
0.2 
0.0 
0.0 
• 373K(exp.) 
• 393K(exp.) 
A. 413K(exp.) 
0.5 1.0 
tempo(h) 
1.5 2.0 
Figura V. 14 - Avaliação cinética da oxidação catalitica da lignina para pressão parcial de 
oxigênio de 5bar e 4% pp. de catalisador. Previsões do modelo cinético de pseudo· primeira 
ordem. 
As constantes de velocidade de primeira ordem, nas três temperaturas, foram 
obtidas por regressão linear e encontram·se na Tabela V.l. Observa-se que em condições 
mais brandas (373K) a reação ocorre em uma única etapa Em temperaturas ntals elevadas, 
no entanto, na segunda etapa da reação, após cerca de uma hora de operação, há muito 
pouca lignina a ser despolimerizada. 
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Tabela V.! -Valores das constantes de velocidade e energias de ativação para 
a etapa de consumo da lignina na oxidação úmida catalítica. P02=5bar, 
Pr=20bar 
Llli(KJ/mol) 
373K 393K 413K 
Etapa inicial 5,86 13,98 23,23 44,26 
Etapa final 2,03 2,02 0,97 
V.6.1.1. Formação dos aldeídos aromáticos. Influência da temperatura e da presença 
do catalisador sobre o rendimento e a seletividade do processo 
O sistema de equações diferenciais, representando o modelo cinético para a 
reação, foi resolvido numericamente utilizando-se um método de integração do tipo Runge 
Kutta de 48 ordem. Os valores calculados de CL, Cv, Cs e Cp foram comparados com os 
resultados experimentais. Para a quantificação dos parâmetros cinéticos utilizou-se um 
procedimento de otimização pelo método do complexo de Box (Box, M.J., 1965) 
minimizando-se uma função objetivo F ob (F pb = f [c,"" - c;w f ), construída a partir dos 
;,J 
valores experimentais (C,"") e calculados (C;"') para as concentrações da Iignina e 
aldeídos. Os valores dos parâmetros cinéticos estimados são apresentados na Tabela V.2. 
As ordens de grandeza da função objetivo atingiram valores de I o·' quando da minimização 
do desvio quadrático entre concentrações experimentais e previstas pelo modelo. Os perfis 
de concentração otirnizados encontram-se no Apêndice II. A aplicação do sistema de 
equações diferenciais considerou wna só etapa de degradação da lignina 
A constante de velocidade para a etapa de degradação da lignina kL é obtida, 
' 
segundo a descrição do mecanismo expresso na Figura V.13, pelo somatório ~)" . 
n"'i 
Comparando-se os valores da constante de velocidade para a degradação da lignina em 
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função da temperatura, obtidos diretamente da curva de consumo representada por uma 
cinética de pseudo-primeira ordem, e aqueles obtidos a partir da otimização dos parâmetros 
do modelo cinético proposto, listados nas Tabelas V. I e V.2 respectivamente, verifica-se 
boa concordância, indicando a validade do modelo proposto. 
Tabela V.2 - Valores das constantes de velocidade e energias de ativação para reação 
catalítica segundo o modelo cinético de primeira ordem para a produção de aldeídos 
aromáticos, a uma pressão parcial de oxigênio de 5bar e pressão total de 20bar. 
Aldeídos 
aromáticos 
'" c kL ·a 
.91> 
...., 
.E kJ 
'§ k, > 
' k. -
"' o 
"""" 
.s " k7 
·= "" 
"' 
' . k, o-~ '" 
:2 ~ 
:I:ll 1<. '·-o.x 
~ 
00 o o;~ k, <;., 
" o 015. 
373K 
5,39 
0,53 
23,28 
1,93 
70,30 
0,60 
4,67 
2,33 
393K 
11,60 
2,08 
28,73 
7,93 
127,0 
1,45 
8,96 
0,16 
413K 
23,50 
3,83 
31,93 
15,00 
216,7 
4,50 
18,33 
0,17 
8E 
KJ/mol 
43,76 
63,64 
10,18 
66,04 
35,97 
64,11 
43,62 
-
Observa-se na Tabela V.2 que as energias de ativação referentes às formações do 
aldeídos são aproximadamente iguais. O p-hidroxibenzaldeído, conforme já comentado 
anteriormente e agora comprovado, é o aldeído menos sujeito à degradação posterior. No 
caso da vanilina e do siringaldeído esperava-se mna energia de ativação menor para este 
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último, como indicavam os perfis das curvas de formação e degradação de ambos (Figura 
V.4). 
O rendimento e a seletividade do processo catalítico foram avaliados comparando-se 
o comportamento das reações catalisadas com aquelas na ausência do sólido catalítico, 
através de suas constantes de velocidade. Os perfis experimentais de concentração para a 
degradação da lignina em ambos os casos são apresentados na Figura V.6, para a temperatura 
de 393K e pressão parcial de oxigênio de 5bar. Na Tabela V.3 estão listadas as 
Tabela V.3- Valores das constantes de velocidade das etapas dos processos não 
catalítico e catalitico segundo modelos cinéticos de primeira ordem, a uma 
temperatura de 393K e pressão parcial de oxigênio de 5bar. 
Componentes 
não catalítica catalítica 
Lignina kL 6,53 11,60 
V anilina kl 0,16 2,08 
k, 71,32 28,73 
Siringaldeído k., 0,18 7,93 
k, 61,67 127,0 
p-Hidroxibenzaldeído 
k, 0,15 1,45 
k,; 31,92 8,96 
Outros produtos k, 6,04 0,16 
constantes de velocidade, nestas condições, estimadas segundo um modelo pseudo-
homogêneo de primeira ordem, para as reações não catalitica e catalítica. Comparando-se 
os comportamentos previstos pelo modelo para a degradação da lignina para os processos 
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catalíticos e não catalíticos, constata-se, condizente com os resultados experimentais, uma 
queda mais acentuada da concentração do reagente no primeiro caso. Através de uma 
análise comparativa das constantes de velocidade estimadas a partir do modelo adotado, 
nestas condições (Tabela V.3), observa-se que a presença do catalisador aumenta a taxa de 
degradação da lignina em aproximadamente duas vezes. No entanto, a taxa de 
produção dos aldeídos é completamente alterada, não só em relação à taxa 
de formação mas também no que se refere às suas degradações. 
Comparando-se o valor da constante de velocidade para a reação catalítica, 
utilizando o catalisador com granulometria de 90J.UI1-l05~UD, com aquele da constante de 
velocidade k,, resultante da reação de oxidação não cata!itica da lignina, referente à etapa 
de degradação da vanilina, isto é, 71,32x10"3min"1(Tabela V.3), nas mesmas coudições 
operacionais, observa-se que esta última representa aproximadamente o dobro daquela 
representativa do processo catalítico. Assim, a ação catalitica reduz a taxa de degradação da 
vanilina produzida Por outro lado, quando se compara a taxa de produção de vanilina (k,) 
pelo processo não catalitico (Tabela V.3), com aquela na presença de catalisador (Tabela 
V.2), verifica-se que neste último tem-se um aumento de cerca de 10 vezes na constante de 
velocidade. 
O efeito global da presença do catalisador no meio reacional é portanto não só 
aumentar significativamente a produção de vanilina mas também dos outros aldeídos. Além 
disso, observou-se, através de análise comparativa dos cromatogramas de análises em fase 
gasosa das amostras oriundas do reator, que a presença do catalisador diminui 
sensivelmente o número de pico~ indicando assim a redução da formação de subprodutos. 
Particularmente, isto pode ser ressaltado através da razão 
formação/degradação, como pode ser observado na Tabela V.4. 
V.6.1.2. Formação dos aldeídos aromáticos. Influência da massa e granulometria 
do catalisador sobre o rendimento e a seletividade do processo 
Os parâmetros do modelo cinético proposto, representados pelas constantes de 
velocidade de pseudo-primeira ordem, são apresentados na Tabela V.S, ressaltando a 
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influência da massa de catalisador, fixada sua granulometria, sobre a seletividade do 
processo catalítico. 
Tabela VA - Variação das constantes de velocidade para a produção de 
aldeídos aromáticos em função da presença do catalisador. T~393K, 
Po, ~sbar, P,=20bar e 4% pp, de catalisador. 
Aldeídos aromáticos Constantes de velocidade 
V anilina 
k, F t l3 vezes 
k, D ,j, 3 vezes 
S iringaldeído k. F t 44 vezes 
k, D ,j, 2 vezes 
p-Hidroxibenzaldeído 
k, F t lO vezes 
k,; D t 3 vezes 
Outros produtos k, F .!r 40 vezes 
-
. . . 
*F- formaçao do alde1do, D- degradação(OJadação) do alde1do . 
Na Figura V.16 são apresentados os rendimentos em aldeídos em função da 
conversão da lignina, variando-se a carga de catalisador. O efeito catalítico pode também 
ser comprovado comparando-se a constante de velocidade k2, relacionada à formação de 
outros produtos. A presença do catalisador reduz a formação de produtos indesejáveis em 
aproximadamente quarenta vezes, indicando uma significativa melhoria da seletividade em 
aldeídos associada ao processo catalitico(Tabelas V.3 e V.4). 
Uma análise comparativa (Tabela V.S) dos valores das constantes de velocidade 
das etapas de reação relacionadas à produção de aldeídos, permite verificar que o aumento 
na carga catalítica de 2,5% pp. para 4,0% pp., referente à faixa de granulometria de 90J.Ull-
l 05J.UD, é bastante fuvorável às produções de vanilina e p-hidrOJabenzaldeído, com redução 
das ordens de grandeza das constantes de velocidade de degradação (k5, k,;) e desfavorável 
em relação ao siringaldeído, com elevação da constante k,. Na Tabela V.6 estas tendências 
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Tabela V.5 - Influência da massa de catalisador (granu!ometria de 90JliD-
105fllll) sobre a seletividade do processo de oxidação úmida da lignina para a 
produção de aldeídos aromáticos, a uma temperatura de 393K , pressão 
parcial de oxigênio de 5bar, pressão total de 20bar . 
Componentes 
s/cat 2,5%pp. 4,0%pp. 
Lignina kr. 6,53 6,55 11,60 
V anilina 
k, 0,16 1,33 2,08 
k, 71,32 50,0 28,7 
Siringaldeído 
k., 0,18 4,20 7,93 
k, 61,67 20,8 127,0 
p-Hidroxibenzaldeído k, 0,15 1,00 1,45 
"' 
31,92 25,2 8,96 
Outros produtos k, 6,04 0,02 0,16 
estão quantificadas relativamente às formações e degradações dos aldeídos. Nesta situação, 
a formação de outros produtos também é majorada em aproximadamente 8 vezes, 
indicando uma queda na seletividade do processo em aldeídos nessas condições. 
Aplicando o mesmo critério de análise para as Tabelas V.7 e V.8, onde duas faixas 
de granulometria são comparadas, observa-se que o aumento na granulometria do 
catalisador de 90fllll - 105JliD para 150fllll - 200fllll, afeta negativamente o processo 
catalítico como um todo para a produção de aldeídos aromáticos. Este efeito pode ser 
constatado na Figura V .17 através da comparação dos rendimentos em aldeídos, para estas 
fuixas de granulometria, em função da conversão da lignina A seletividade do processo é 
Capítulo V- Avaliação cinética e desenvolvimento operacional da oxidação catalítica da lignina 111 
3.0 V ANILINA 
2.5 14(4%cat) 
o 2.0 
o 38(2,5%cat) 
~..l' 1.5 
.., 
o 
1.0 
0.5 kjJ;=446(sJcat) 
0.0 
0.0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 
conversão da lignina 
(A) 
5 
SIRINGALDEIDO 
4 
o 3 16(4%cat) 
o 
"J 
".2 
5(2,5%cat) o 
kjk .. =343(s/cat) 
o 
0.0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 
conversão da lignina 
(B) 
5.0 
4.5 p-HIDROXIBENZALDEIDO 
4.0 
3.5 6(4%cat) 
o 3.0 
o 
'X_,2.5 J. 2.0 25(2,5%cat) 
1.5 
1.0 
0.5 I<Jis=213(s/cat) 
0.0 
0.0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 
conversão da lignina 
(C) 
Figura V.16- Rendimento em aldeídos aromáticos em função da carga de catalisador, para 
granulometria de 90J1II1- I 05J1II1, temperatura de 393K e pressão parcial de oxigênio de 5bar. 
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ainda mais comprometida que na situação anterior, com um aumento na constante de 
velocidade para a furmação de outros produtos da ordem de 60 vezes. 
Tabela V.6 - Variação das constantes de velocidade para a produção de 
aldeídos aromáticos em função da massa de catalisador (granulometria de 
90J.1m-l 05Jlffi) de 2,5% pp. para 4,0% pp .. T=393K, Po2=5bar, Pr=20bar. 
Aldeídos aromáticos Constantes de velocidade 
V anilina 
k, F t2 vezes 
k, D J. 2 vezes 
Siringaldeído I<. F t 2 vezes 
k, D t6 vezes 
p-Hidroxibenzaldeído k, F t 1,5 vezes 
k,; D J. 3 vezes 
Outros produtos k, F ts vezes 
-
. 
-
. . 
*F- formaçao do alde1do, D= degradaçao(oxidação) do alde1do . 
Avaliando o comportamento do processo de oxidação catalitica da lignina, em 
função das variáveis operacionais analisadas, verifica-se que a utilização do catalisador de 
paládio suportado em y-alumina, com carga catalítica da ordem de 3% pp., granulometria 
em tomo de I OOJ.1111, temperatura de 393K, pressão parcial de oxigênio de 5bar, para uma 
pressão total de 20bar, conduz aos melhores resultados em termos de produção seletiva de 
aldeídos aromáticos. 
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Tabela V.?- Influência da granulometria do -lisad0r (4% pp.) no rendimento e 
na seletividade da reação catalitica para a produção de aldeídos aromáticos, a mna 
temperatura de 393K , pressão parcial de oxigênio de 5bar e pressão total de 20bar. 
Componentes k x 10
3 (min'1) 
90-105!-'m 150-200J.lm 
Lignina kL 11,60 14,80 
k, 2,08 1,10 
V anilina 
ks 28,73 0,50 
Siringaldeído 1<4 7,93 2,50 
k, 127,0 0,76 
p-Hidroxibenzaldeído 
k, 1,45 1,83 
k. 8,96 0,50 
Outros produtos k, 0,16 9,33 
Tabela V .8 - Variação das constantes de velocidade para a produção de 
aldeídos aromáticos em função da granulometria de 90J-lD1-l05J-lD1 e 150J.Ul1-
:::í:~::::~a cimlitica de 4,0::::~::::::::· Pr=20bar . 
V anilina 
k, F .j, 2 vezes 
ks D -l-60 vezes 
S iringaldeído 1<4 F .J, 3 vezes 
k, D J. 160 vezes 
k, F sem alteração 
p-Hidroxibenzaldeído 
k. D t 3 vezes 
Outros produtos k, F t60 vezes 
- -
. 
-
' *F~ formaçao do aldeído,~ degradaçao(madaçao) do alde1do. 
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Figura V.l7 - Rendimentos em aldeídos em função da granu!ometria do catalisador, para 
uma carga catalítica de 4% pp., temperatura de 393K e pressão parcial de oxigênio de 5bar. 
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V.6.1.3. Influência da pressão de oxigênio sobre a degradação da lignina e a produção 
de aldeídos aromáticos 
A influência da pressão parcial de oxigênio no processo de oxidação catalítica da 
lignina, referido anteriormente, produz efeito semelhante ao da temperatura, isto é, um 
aumento ou redução faz com que os tempos onde ocorrem as concentrações máximas dos 
aldeídos se desloquem. 
Os parâmetros do modelo cinético representando a reação de oxidação catalítica da 
lignina estão listados na Tabela V.9, mostrando comparativamente os efeitos da pressão 
parcial do oxigênio entre 2ber elOber. 
Tabela V.9 - Variação das constantes de velocidade sob o efeito da 
concentração de oxigênio para a temperatura de 393K, pressão total de 20bar, 
concentração de catalisador de 4% pp., granulometria de 90~tm- I 05~tm. 
Componentes 
2ber 5bar I O bar 
Lignina kL 6,53 11,60 16,40 
kl 1,37 2,08 2,24 
V anilina 
k, 46,4 28,73 49,10 
Siringaldeído k. 3,83 7,93 2,97 
k, 133,0 127,0 69,10 
p-Hidroxibenzaldeído k, 1,33 1,45 3,33 
!<, 23,6 8,96 66,10 
Outros produtos kz 0,73 0,16 7,86 
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A avaliação cinética da oxidação catalítica da lignina sob o efeito da pressão 
parcial de oxigênio foi dificultada devido à exotermicidade da reação no seu início, quando 
da liberação do oxigênio, ao se aplicar pressões parciais superiores a 4 bar. No entanto, seu 
comportamento global nos indica que o aumento da pressão parcial de oxigênio acima de 5 
bar conduz a uma elevada taxa de degradação da lignina, mas com reodimentos não 
correspondentes em termos de formação de aldeídos. Na realidade foi observado 
experimentalmente que, após 1 hora de reação, a pressão no reator se elevava, mesmo com 
a alimentaçãn de oxigênio interrompida, significando geração de dióxido de carbono pela 
violenta degradaçãn da molécula de lignina. No início da reação este comportamento não 
pode ser observado, provavelmente por ter sido mascarado pelo consumo excessivo de 
oxigênio. 
En:tix)ra as taxas de formação para os aldeídos tenham se elevado com o aumento 
da pressão parcial de oxigênio, excetuando~se o siringaldeído, para pressões parciais de 
oxigênio superiores a Sbar, as taxas de degradação dos mesmos decresceram, para pressões 
parciais até 5bar, apresentando comportamento semelliante àquele apresentado pelo 
aumento da granulometria do catalisador. Não há no entanto explicação plausível para este 
fato. 
V.4. CONCLUSÕES 
A oxidação úmida de soluções alcalinas de lignina, utilizando catalisador de 
paládio suportado em y-alnmina, nas condições de 373K a 413K, em meio oxidante sob 
pressões parciais de oxigênio de 2bar a IObar, permitiu, sob condições otimizadas, um 
aumento da ordem de vinte vezes no rendimento da reação em relação à produção de 
aldeídos aromáticos e uma redução na formação de produtos indesejáveis de 
aproximadamente quarenta vezes. Foi possível nestas condições obter 99,17% da vanilina 
potencialmente recuperável da lignina do bagaço de cana-de-açúcar, considerada como 
aldeído de referência, proveniente da lignina utilizada no estudo. 
A degradação da lignina fui caracterizada, para temperaturas superiores a 393K, 
por urna etapa inicial rápida, com energia de ativação de 44,26KJ/mol, na qual praticamente 
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todo o reagente foi despolimerizado Na sequência foi observada uma etapa lenta, com 
energia de ativação de 0,97KJ/mol. 
As energias de ativação das etapas de degradação da lignina para a produção dos 
três aldeídos têm valores semelhantes, da ordem de 65KJ/mo~ indicando que a lignina 
utilizada é formada por precursores, em proporções aproximadamente iguais, capazes de 
produzir a vanilina, siringaldeído e p-bidroxibenzaldeído. 
O modelo cinético global capaz de descrever o comportamento do processo de 
oxidação catalítica da lignina teve sua quantificação representada adequadamente por um 
sistema de reações complexas do tipo série/paralelo, com etapas obedecendo leis cinéticas 
de primeira ordem. A avaliação dos parâmetros do modelo, representados pelas constantes 
de velocidade de pseudo-primeira ordem permitiu, através de análise comparativa, a 
avaliação das influências dos parâmetros operacionais sobre os rendimentos e as 
seletividades do processo. 
O aumento da carga catalitica de 2,5% pp. para 4,0% pp., referente à 
granulometria média de 97,5f1I11, a uma temperatura de 393K e pressão parcial de oxigênio 
de 5bsr, favorece a produção de aldeídos, resultando em um aumento correspondente no 
rendimento. A seletividade do processo, no entanto, fica comprometida, com um aumento 
de cerca de oito vezes na taxa de formação de produtos indesejáveis. O aumento na 
granulometria média do catalisador para 175,.un , nas mesmas condições operacionais e 
com carga catalítica de 4% pp., reduz como um todo o rendimento do processo, ficando a 
seletividade ainda mais comprometida que na situação anterior, com um aumento de cerca 
de sessenta vezes na taxa de formação de outros produtos. 
A avaliação cinética do processo sob a influência da pressão parcial de oxigênio 
foi prejndicada devido à controlabilidade da reação para pressões parciais acima de 4 bar. 
Contudo JX>de-se assegurar que, nestas condições, embora a taxa de degradação da lignina 
seja elevada, a seletividade do processo em aldeídos é extremamente prejudicada. 
Como resultado da análise global do processo de oxidação catalitica da lignina, 
obtida do bagaço de cana-de-açúcar pelo processo Organosolv ácido, podemos concluir que 
as condições mais favoráveis, dentro dos limites considerados, visando a produção de 
aldeídos aromáticos, indicam uma carga catalitica da ordem de 3% pp., para uma 
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concentração de lignina de 60g/L em solução alcalina de NaOH 2N, temperatura de 393K 
e pressão parcial de oxigênio de 5bar. A granulometria mais adequada para o uso de 
catalisador é de cerca de I 0011m. 
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CAPITULO VI 
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VI.l INTRODUÇÃO 
O projeto do reator de leito fluidizado trifásico contínuo, com detalhes de 
construção já descritos no Capítulo II, teve como objetivo a produção de aldeídos 
aromáticos a partir da oxidação catalítica úmida da lignina. A opção por operação em leito 
fluidizado, relativamente ao sistema contínuo em leito de lama, deveu-se ao custo adicional 
que resultaria da aquisição de equipamentos para recuperação do catalisador arrastado para 
fora do sistema, o que inviabilizaria sua construção em escala de laboratório. 
A modelagem do reator, descrevendo o comportamento dos reagentes e produtos 
na fase líquida, recorreu à cinética da oxidação catalítica da lignina já definida no Capítulo 
V. Aplicou-se o modelo da dispersão axial pseudo-heterogêneo (l\IDAH), com 
transferência de massa externa ao grão catalítico, considerando dispersão na fase líquida. 
Parâmetros como a retenção das fàses, foram introduzidos no modelo a partir de 
detenninações experimentais segundo o método dinâmico da distribuição dos tempos de 
residência, descrito no Capítulo Ill. Os coeficientes de transferência de massa foram 
estimados por meio de correlações citadas na literatura, e são apresentados no Capítulo IV, 
Tabela IV.l. Do mesmo modo, número de Peclet para a fase líquida com valor de 0,72 foi 
obtido através da Equação ill.43. 
VI.2. MODELAGEM FENOMENOLÓGICA DO REATOR 
Os reatores de leito de fluidizado trifásicos contínuos, embora simples na sua 
construção, possuem, como já vimos anteriormente, um comportamento hidrodinâmico 
complexo que varia consideravelmente com as propriedades fisico-químicas das fases 
envolvidas, e com as condições operacionais. Em geral, o procedimento para o projeto e 
operação destes reatores é condicionado ao nível de produção requerido, com compromisso 
no rendimento e seletividade para as reações envolvidas. Estes dados permitirão a escolha 
das chamadas condições operacionais ajustáveis (DECKWER e SHUMPE, 1993), tais 
como, velocidade superficial das fases, temperatura, pressão e direção dos fluxos 
(concorrente ou contracorrente ). As propriedades físicas da mistura reacional, isto é, 
densidades, viscosidades, difusividades, tensão superficial, assim como informações 
cinéticas e termodinâmicas das reações envolvidas compõem a quantificação do sistema. 
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Um modelo fenomenológico que considera certo nível de mistura na fase contínua 
(lama), considerada como pseudo-homogênea, tenta capturar a essência dos efeitos fisicos 
observados. Para tanto, considera a fase líquida, contendo a lignina e produtos dissolvidos 
sujeitos à oxidação, escoaodo segundo um fluxo empistonado ao qual está sobreposto um 
efeito de dispersao axial. Este modelo fOrmulado constitui o modelo da dispersão axial 
heterogêneo (MDAH). 
O modelo da dispersão axial (MDAH) tem sidc freqüentemente utilizado para 
simular a performance dos reatores de leito fluidizado trifásicos contínuos. Esta formulação 
provê um método conveniente para descrever o tipo de escoamento existente entre os 
limites compreeodidos entre o fluxo empistonadc (PFR) e a mistura perfeita (CSTR). No 
entanto, alguns amores ( DECKWER et ai. 1993) têm criticado a aplicabilidade de um 
modelo com apenas wn único parâmetro, o coeficiente de dispersão axial, para descrever 
completamente os efeitos de não idealidade hidrodinãmica do reator. Alguns pontos 
importantes não considerados neste caso são: circulação macroscópica da fase líquida, 
especialmente no regime heterogêneo, assim como a existência de diferentes classes de 
bolhas. Contudo, o MDAH ainda permite uma abordagem adequada para se examinar a 
performance do reator em diferentes níveis de mistura das fases, principalmente para 
reatores em escala piloto com grandes razões comprimento I diâmetro, operando em regime 
homogêneo. 
VI.2.1. MODELO DA DISPERSÃO AXIAL PSEUDO-HETEROGÊNEO (MDAH) 
A base conceitual para o desenvolvimento do modelo da dispersão axial aplicado 
ao sistema trifásico envolve as seguintes considerações: 
- fluxo contínuo concorrente da fàse dispersa (gás) e fàse contínua (lama); 
- as resistências à transferência de massa gás-líquido e líquido-sólido são descritas pela 
teoria dos dois filmes; 
~ a resistência difusiva intraparticular será considerada através do fator de efetividade 
interno do catalisador, calculado em função do módulo de Thiele, considerando o modelo 
como pseudo~heterogêneo; 
- a reação na superficie do catalisador terá sua cinética intrínseca descrita segundo um 
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modelo do tipo lei de potência de primeira ordem, já definida no Capítulo V; 
- o transporte de massa na direção axial será por convecção e dispersão axial; 
- a carga catalítica, constantes de adsorção dos componentes e a concentração de oxigênio 
serão consideradas através de suas inserções nas constantes de velocidade do sistema 
reacional; 
- o sistema é isotérmico, não sendo considerados gradientes de temperatura no grão 
catalítico assim como no reator; 
- a pressão de vapor da fuse contínua (lama) é desprezível comparada à pressão exercida 
pelo agente oxidante (ar atmosférico). 
A fOrmulação do modelo é íntrodnzída efetuando-se wn balanço de massa em um 
elemento diferencial de volume do reator, considerando que a fase gasosa é o ar 
atmosférico, e que estão presentes na fase líquida oxigênio dissolvido, li~ e produtos 
das reações de oxidação. As equações do balanço assim se estabelecem: 
-na fase gasosa para o oxigênio, 
(VI. I) 
-na fase líquida para o oxigênio, 
!hcL.o,)= !(cLEL! CL.O,)- !(uLCL,o,)+kLa(Ca.Yn-CL,O,)- (VI.2) 
-(ksas)o,(cL.O, -Cs.o,) 
-na fase líquida para a lignina, 
(VI.3) 
-do mesmo modo para a vanilina, 
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-igualmente para o siringaldeído, 
-e para o p-hidroxibenzaldeído, 
para o fluido na fase sólida, temos: 
-para o oxigênio, 
-para a lignina, 
(ksas ),(c,,~ -Cs.1 )~ (1-e0 )q,(-k1C,1) 
-para a vanilina, 
-para o siringaldeído, 
(k,a, ).(cL.• -c,J~ (1-eG )q,(k,C,, -k,C,..} 
(VI.7) 
(VI.8) 
(VI.9) 
(VI. !O) 
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-e para o p-hidroxibenzaldeído, 
(VI.ll) 
A distribuição do catalisador ao longo do reator pode ser representada como: 
(V1.12) 
VI.2.1.1. Modelo reduzido 
As Equações VI.l - VI.12 apresentam-se na sua forma mais geral, podendo ser 
simplificadas a partir das seguintes considerações, constituindo o MDAH reduzido: 
- o oxigênio está dissolvido na fàse líquida e sua concentmção será considerada uniforme 
ao longo do reator devido à sua baixa solubilidade no meio reacional; 
- as partículas do catalisador estão distribuídas uniformemente ao longo do reator; 
-o reator esta operando em regime estacionário e isotérmico; 
- a variação espacial da velocidade superficial da lama, números de Peclet ( Pec e Pea), 
assim como as retenções (Ea e EL) são desprezíveis; 
- a queda de pressão ao longo do reator é desconsiderada. 
Escrevendo o sistema de equações na forma adimensional, de acordo com os 
parâmetros definidos na tabela VI.l, e considerando as simplificações anteriores, nos 
restringimos às quantificações sobre os componentes da fase líquida. Para estes 
componentes tem-se: 
- para a lignina, 
(V1.13) 
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-para a vanilina, 
de;, s 1c· c· ) o 
-a_:-- fs,v~ L,v- S,v = (VI.l4) 
-para o siringaldeído, 
s, d'e;_, _de;,, _81 lc· -c· )= 0 PeL dz2 dz S,s~ L,s S,$ (VI.IS) 
-e para o p-hidroxibenzaldeído, 
d 2C" dC" ~ L.p -~-sr 1c· -c· )=o 
PeL dz2 dz s.p~ L.p s.p (VI.l6) 
Para o fluido na fuse sólida, tem-se: 
-para a lignina 
(IV.l7) 
-para a vanilina, 
(IV.l8) 
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-para o siringaldeído, 
(IV.19) 
-e para o p-bidroxibenzaldeído, 
(IV.20) 
As condições de contorno para o sistema de equações acima são: 
- na entrada do leito em Z=O, 
(VI.21) 
CL dC~.v _C" C" 
Per~- L,v- L,v,E 
(VI.22) 
dC Sr L,s -c• c• 
Per -a_;- - L.s - L.s.E (VI.23) 
dC &L L,p -c• c• Per~- L,p- L.p.E 
(VI.24) 
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-na saída do leito em z~1 
de;, 
--~o 
dz 
de;, --·~o 
dz 
dC~.s --~o 
dz 
de;_, ~o 
dz 
(V.25) 
(VI.26) 
(VI.27) 
(VI.28) 
VI.2.2. SOLUÇÃO DO SISTEMA DE EQUAÇÕES E SIMULAÇÃO DO 
PROCESSO DE OXIDAÇÃO ÚMIDA CATALÍTICA DA LIGNINA 
O modelo da dispersão axial descrito pelas equações VI.13 a VI.28 constitui um 
problema de contorno para o conjunto de equações diferenciais ordinárias de segunda 
ordem, não homogêneas, com exceção da equação representativa da variação da 
concentração da lignina ao longo do reator. A solução do sistema de equações foi obtida 
analiticamente através de um programa computacional desenvolvido no software MAPLE. 
versão 6. 
A simulação do processo de oxidação catalítica da lignina, objetivando a descrição 
dos perfis de concentração da lignina e dos aldeídos aromáticos. ao longo do reator 
trifásico. considerou como parãmetros de operação a temperatura de 393K, pressão de 4bar 
catalisador de paládio (4% pp.)em y-alumina., com concentração de 4% pp .• granulometria 
na faixa de 400J.1D1 a 500f1m e conceotração de lignina na fase liquida de 30g!L em solução 
de NaOH 2N. O ar atmosférico foi considerado como agente oxidante. Os demais 
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Tabela V.l -Parâmetros adimensionais do modelo da dispersão axial. 
DESCRIÇÃO GRUPO DEFlNIÇÃO 
Posição axial z ?'f 
Concentração de Iignina na lama c;, c ;/c: 
·c L,l,E 
Concentração de vanilina na lama c; v CL;Ic 
' CLJ.E 
concentração de siringald. na lama c;~ c;{: 
CL,l,E 
concentração de p-hidrox. na lama c;.p CL:Ic 
CL,l,E 
Cone. de lignina na sup. do cat. c;.z c;{: 
'CLJ,E 
Cone .. de vanilina na sup. do cat. c;,v c,;lc 
CLJ.E 
Cone. de siring. na sup. do cat. c;.s c,;lc ·c L.l.E 
Cone. de p-hidrox. na sup. do cat. c;.p c,:/c 
. CLJ.E 
Peclet da fuse líquida Pec UL.E7e. EL 
N' de Stauton L-S para a lignina StsJ (k,a,>,X, 
UL,E 
N" de Stauton L-S para a vanilina St5 ,, (k,a,).X UL.E 
N° de Stanton L-S para o siringald. Sts.s (k,a, !.A.e 
N" de Stanton L-S para o p-hidrox. Sts.p (k,a, l-;x: 
UL.E 
Vel. de reação para a lignina R" 
- 11,k,c;Jí( I 
UL.E 
Vel. de reação para a vanilina R" 1'/,(k,c;,- k,c;,, !í( 
' 
UL,E 
Vel. de reação para o siringaldeído R" "' (k,c;, - k,c;~ !í( 
' 
uu 
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parâmetros do modelo foram obtidos através dos dados das tabelas ill.2 e IV.! para o meio 
reacional e retenção gasosa, respectivamente. O número de Peclet, com valor de O, 72, foi 
calculado pela Equação ill.43. Os fatores de efetividade, obtidos de maneira semelhante 
àqueles descritos no item V.4, considerando o grão catalítico com diâmetro médio de 
45011ffi, foi unitário para a vanilina e o p-hidroxibenzaldeído, e 0,95 para o siringaldeído. 
As constantes de velocidade para todas as etapas da reação estão listadas na Tabela V.2. 
As previsões do modelo para a variação da concentração da lignina e dos aldeídos 
vanilina, siringaldeído e p-hidroxibenzaldeido, ao longo do reator, estão apresentadas nas 
figuras V. I e V.2, respectivamente. 
UGNINA, giL 
30 
28 
28 
24 
22 
L2ll 
18 
16 
14 
12 
o 02 0.4 z 0.6 O.B 
Figura VI.l - Perfil de concentração da lignina ao longo do reator de leito fluidizado 
triJãsico continuo, segundo as previsões do modelo da dispersão axial, para a temperatura 
de 393K, utilizando ar atmosférico como agente oxidante, na pressão de 4bar. 
Segundo as previsões do modelo da dispersão axial, aplicado na fase líquida, a 
concentração final da lignina é de cerca de 12g/L, representando uma conversão de 40% do 
reagente na saída do reator. O rendimento total em aldeídos foi de 12%, com 2,0% para a 
vanilina, 4,0% para o siringaldeído, e 6,0% para o p-hidroxibenzaldeído. 
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Figura VI.2 - Perfil de concentração dos aldeídos aromáticos ao longo do reator de leito 
fluidizado trifásico contínuo, segundo as previsões do modelo da dispersão axial, para a 
temperatura de 393K, utilizando ar atmosférico como agente oxidante, na pressão de 4bar. 
Capitulo VI~ Produção de aldeídos aromáticos em reator de leito f/uidizado trifásico continuo 131 
VI.2.3 PRODUÇÃO DE ALDEÍDOS AROMÁTICOS EM REATOR DE LEITO 
FLUIDIZADO TRIFÁSICO CONTÍNUO 
Tendo em vista o processamento catalítico da lignina em operação contínua, foram 
avaliadas experiências no reator de leito fluidizado continuo. 
Os testes operacionais do reator transcorreram em oito horas de operação contínua 
Neste período foram avaliadas as influências da temperatura e da vazão da fase líquida, 
dentro dos limites disponíveis de operação da unidade mini-piloto. Análises do meio de 
reação foram realizadas. Para tanto, o reator foi provido de quatro pontos de amostragem 
situados ao longo do leito. Os resultados experimentais estão apresentados em termos 
das concentrações de vanilina e siringaldeído. As análises cromatográficas do meio 
de reação não apresentaram resultados sistemáticos para o p~hidroxibenzaldeído. 
Em algumas amostragens a sua presença foi detectada, no entanto, não foi possível avaliar a 
evolução da sua formação com o tempo de operação do reator. Verificando-se suas 
constantes fisicas, isto é, ponto de fusão de 319K, e observando-se que não apresenta ponto 
de ebnlição, pois sublima acima desta temperatura, este comportamento indica que este 
aldeído estava sendo arrastado para fora do reator juntamente com a fase gasosa ao longo 
do experimento. 
O procedimento experimental foi dividido em três etapas: a primeira etapa teve 
duração de três horas, com o reator operando em baixa vazão da fase líquida e baixa 
temperatura; na segunda etapa, com a mesma duração, a vazão foi mantida e a temperatura 
elevada; na última etapa, com duração de duas horas, elevou-se a vazão mantendo-se a 
temperatura. 
VI.2.3.1 Resultados experimentais e discussão 
VI.2.3.1.1 Produção de vanilina. Influência da temperatura e vazão da fase líquida 
Os resultados experimentais referentes à produção de vanilina em 8h de operação 
do reator são mostrados na Figura VI.3. Durante a operação a pressão foi mantida constante 
em 4bar. Até 3h de reação, Figura VI.3 (A), as condições experimentais foram mantidas em 
373K e vazão da fase líquida de 5Lih, correspondendo a um tempo espacial de 3h. Nesta 
etapa observa-se que, a partir de l,Sh não se verificam. alterações nos perfis de concentração, 
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Figura VI.3 Perfil de concentração da vanilioa ao longo do reator de leito fluidizado 
trifàsico contínuo, obtido experimentalmente durante oito horas de operação, utilizando ar 
atmosférico como agente oxidante, na pressão de 4bar. 
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indicando obtenção de regime estacionário, representando uma concentração de 3,5mmoVL 
de vanilina, próximo à saída do reator, oo último ponto de amostragem. 
A partir de 3h de operação, segunda etapa, a temperatura foi elevada para 393K, 
mantida a vazão da fàse líquida Na Figura VI.3 (B), verifica-se que uma hora após a 
variação de temperatura, o reator ainda opera em regime transiente, voltando ao regime 
estacionário após Sh de operação, isto é, 2h após a imposição da variação de temperatura. A 
concentração de 4,3mmol/L medida no último ponto de amostragem, isto é, 80% do 
comprimento do reator, representa um aumento de cerca de 10% em relação à etapa 
anterior. 
Na sequência. após 6h de operação, terceira etapa do experimento, com a 
temperatura mantida constante em 393K até o final, a vazão da fàse liquida foi duplicada 
para IOL/b, correspondendo a um tempo espacial da fàse líquida de 1,5h. Na Figura Vl.3 
(C) verifica-se que Ih após a variação da vazão da fàse líquida, o restor ainda opera em 
regime transiente. Após 8h de reação a concentração de vanilina era de 3,0mmol/L, 
representando numa redução de cerca de 30% na concentração de vanilina em relação à 
etapa anterior, isto é, 4,3mmol/L. Observa-se ainda alteração no perfil de concentração, 
identificando-se uma acentuação crescente na parte inicial do reator. 
VI.2.3.1.1 Produção de siringaldeído. Influência da temperatura e vazão da fase 
líquida 
Os perfis experimentais de concentração representativos do comportamento do 
siringaldeído durante 8h de operação do reator são mostrados na Figura VI.4. Com 
comportamento semelhante à vanilina, a produção de siringaldeído atingiu regime 
estacionário em 1,5h de operação na temperatura de 373K e vazão da fuse líquida de 5L!h, 
representando uma concentração de 3,4 mmol/L deste aldeído [Figura Vl.4 (A)]. 
Observa-se na Figura Vl.4 (B), que a alteração na temperatura de 373K para 
393K, após 3h de operação, segunda etapa do experimento, resulta em um aumento na 
concentração de 3,4mmol/L para 7,5mmol/L, no último ponto de amostragem, 
correspondendo a 80% do comprimento útil do reator. O tempo necessário para o reator 
voltar a operar em regime estacionário foi de 2h. 
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Figura VI.4 Perfil de concentração do siringaldeído ao longo do reator de leito fluidizado 
trifásico contínuo, obtido experimentalmente durante oito horas de operação, utilizando ar 
atmosférico como agente oxidante, na pressão de 4bar. 
Capitulo VI- Prodwyão de aldeídos aromáticos em reator de Jeito /luidizado trifásico contínuo 135 
Na terceira etapa do experimento, com a temperatura mantida constante em 393K 
até o final , e duplicando a vazão da fuse liquida, após 6h de reação, observou-se, de acordo 
com a Figura Vl.4 (C), uma redução da concentração de siringaldeído de 6,3mmol/L para 
3,5mmol!L 
VI.3 CONCLUSÕES 
Os resultados obtidos na operação do reator de leito fluidizado trifásico 
demonstram a viabilidade da condução da reação de oxidação úmida catalitica da lignina 
em regime contínuo. Considerando a operação do reator contínuo na temperatura de 393K, 
vazão da fuse liquida de 5L/h, e concentração de lignina de 30g/L foi possível alcauçar 
concentrações de 4,3mmol/L para vanilina e 6,3mmol/L para o siringaldeído. Considerando 
as previsões do modelo da dispersão axial para a concentração de saída do 
pMhidroxibenzaldeído, isto é, 14,8mmolJL, é possível obter-se um rendimento em aldeídos 
de cerca de 12% em relação a lignina. 
A influência da temperatura sobre o rendimento do processo em relação à 
produção de aldeídos foi menos pronunciada quando comparada àquela observada na 
avaliação cinética da reação em reator de leito de lama mecanicamente agitado. No reator 
contínuo um aumento na temperatura de 20 graus resultou em um aumento no rendimento 
dos aldeídos analisados (vanilina e siringaldeído) de cerca de l 0% comparativamente 
àquele observado no reator mecanicamente agitado, considerando neste caso o tempo de 
reação de 0,5~ onde ocorrem as concentrações máximas. 
As previsões do modelo da dispersão axial pseudo-heterogêneo considerando os 
resultados obtidos na temperatura de operação de 393K, indicaram valores compatíveis 
com aqueles obtidos experimentalmente na posição situada a 80% do comprimento do 
reator. Os perfis de concentração gerados pelo modelo, no entanto, se afastaram das curvas 
experimentais, embora se aproximem na parte final do reator. Esta discrepância é 
característica do modelo, no qual os níveis de mistura do reator são representados por um 
único parâmetro, o coeficiente da dispersão axial. Como pode ser observado pelos perfis de 
concentração experimentais, os níveis de mistura no reator se apresentam bastante 
pronunciados, de tal forma que um único parâmetro de dispersão é insuficiente para 
representáM los. 
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VII.l CONCLUSÕES 
Perspectivas de realização de novos processos quúnicos industriais de valorização 
da biomassa vegetal direcionam esforços para o aproveitamento de um sub-produto da 
cana-de-açúcar. Considerando-se a possibilidade de disponibilização de frações 
macromoleculares da matéria lignocelulósica em meios alcalinos aquosos, aplicou-se uma 
metodologia de transformação oxidativa, em fuse líquida, objetivando a agregação de valor, 
via produção de intermediários químicos e produtos finais derivados. Limitações em 
conversão, rendimentos e seletividade, inerentes ao desenvolvimento de novos processos, 
conduziram à operação e avaliação do processamento em sistema contínuo, buscando 
justificativas em termos da produção dos derivados. 
A utilização do excedente do bagaço de cana-de-açúcar, produzido anualmente no 
Brasil, oriundo da indústria do açúcar e do álcool, tem se voltado principalmente como 
matéria prima na produção de fertilizantes orgânicos e obtenção de celulose para 
transformação em embalagens. Como subproduto destas indústrias surge uma fonte 
abundante de matéria orgânica, a lignina, que tem sido pouco utilizada. A oxidação úmida 
catalítica da lignina com ar atmosférico mostrou ser uma alternativa importante, em relação 
aos processos usuais, na produção de aldeídos aromáticos com ampla utilização nos mais 
variados campos industriais. 
A condução do presente traballio permitiu que a fração lignina extraída do bagaço 
de cana-de-açúcar, solubilizada em meio alcalino (NaOH), fosse processada em presença 
de um catalisador sólido, por via oxidativa, operando-se em sistemas reacionais 
descontínuos e contínuos. Como etapa inicial, procedeu-se a avaliação cinética da oxidação 
catalítica da lignina. A degradação da lignina fui caracterizada, para temperaturas 
superiores a 393K, por uma etapa inicial rápi~ com energia de ativação de 44,26KJ/mol, 
na qual praticamente todo o reagente era despolimerizado, seguida de urna etspa lenta, com 
energia de ativaçao de 0,97KJ/mol. A partir do conhecimento experimental do processo, 
propôs-se um esquema reacional considerando-se que a lignina é convertida tanto 
diretamente na fase líquida como na superficie do catalisador, enquanto os aldeídos são 
fonnados preferencialmente sob a ação catalftica.O modelo cinético global capaz de 
descrever o comportamento do processo de oxidação da lignina foi representado 
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adequadamente por um sistema de reações complexas do tipo série/paralelo, com etapas 
obedecendo leis cinéticas de primeira ordem. 
Ficou evidenciado que oxidação úmida catalítica da lignina, utilizando um 
catalísador de paládio suportado em y-almnina, operando um processo trifásico em 
batelada, para a fase líquida, em condições de baixo consumo energético, isto é, 
temperaturas da ordem de 393K e pressões de oxigênio em tomo de 5bar, é capaz de 
aumentar em cerca de vinte vezes o rendimento da reação em relação à produção de 
aldeídos aromáticos, em comparação aos processos homogêneos tradicionais de oxidação 
utilizando catalisadores não suportados. Nestas condições foi possível obter 
aproximadamente 99% da vanilina recuperável da lignina do bagaço de cana-de-açúcar, O 
aumento na seletividade do processo em aldeídos foi ainda mais significativo, da ordem de 
quarenta vezes . 
Detendo-se sobre o comportamento da fàse gasosa procedeu-se a avaliação 
hidrodinâmica do reator de leito tluidizado trifásico, construído visando a produção de 
aldeídos aromáticos em processo contínuo. Foi identificada, em testes pre-operacionais, a 
ocorrência de regime de borbuJhamento homogêneo, com baixo nível de dispersão para a 
fase gasosa e elevado nível de mistura na fase líquida. Este úhimo efeito foi comprovado 
experimentalmente pelo achatamento dos perfis de concentração na fase líquida resultante 
da operação do reator na condução da reação de oxidação da lignina, A referida avaliação 
foi possível recorrendo-se à aplicação do método dinâmico da distribuição dos tempos de 
residência à fase gasosa, com a utilização de um traçador gasoso de baixa solubilidade na 
fase líquida, nas condições experimentais. Este procedimento permitiu, mesmo na presença 
de sólidos, a análise isolada dos efeitos hidrodinâmicos inerentes ao escoamento do gás, 
representada adequadamente por um modelo dinâmico formulado para tal fim. A exclusão 
dos termos referentes à transferência de massa no balanço material do traçador permitiu 
soluções simplificadas para o modelo dinâmico. 
A transposição da operação descontínua do processo de oxidação úmida catalitica 
para uma operação contín~ tendo em vista a perspectiva de produção industrial de 
aldeídos aromáticos, foi possível através da utilização do reator de leito fluidizado trifãsico. 
A produção de aldeídos aromáticos no reator contínuo permitiu não só a validação do 
modelo cinético de pseudo-primeira ordem, como também o modelo da dispersão axial 
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pseudo-heterogêneo(MDA) aplicado ao processo. O rendimento operacional máximo 
obtido, com o reator operando com uma vazão de ar de 1000 Uh, vazão da fàse líquida de 
SL/h, carga catalítica de 4%pp. e pressão de 4har, fui de aproximadamente 12% para a 
formação de aldeídos em relação à concentração da lignina alimentada. 
Previsões de avaliação do comportamento do processo reativo de oxidação 
catalítica no reator trifásico continuo foram viabilizadas segundo simulações resultantes da 
aplicação do modelo psendo-heterogêneo (MDAH) previamente formuiado. Os perfis 
estacionários de concentração dos componentes lignina e aldeídos aromáticos foram 
descritos fazendo uso das leis cinéticas intrínsecas de pseudo~primeira ordem estabelecidas. 
Os resultados obtidos, considerando a operação do reator na temperatura de 393K, vazão da 
fase líquida de SL/h, foi concentrações de 4,8rnmol/L para vanilina e 6,6rnmol!L para o 
siringaldeído e 14,6nnnol/L para o p-bidroxihenzaldeído representando um rendimento em 
aldeídos de cerca de 12% em relação a lignina 
VII.2 SUGESTÕES PARA TRABALHOS FUTUROS 
O processo de oxidação úmida catalítica(CWAO) aplicado à lignina mostrou-se 
atrativo no que se refere à sua produtividade e seletividade em aldeídos, no entanto, a 
investigação e aplicação de outros catalisadores de menor custo fàzem-se necessárias. 
Tratando-se de um meio reacional complexo e fortemente oxidativo, estudos de desativação 
do catalisador são importantes não só visando a produção em regime contínuo como em 
batelada. No primeiro caso, a desativação acentuada do catalisador inviabilizaria a 
aplicação de reatores trifásicos de leito fixo (reatores do tipo trickle bed), que snrgem como 
ahernativa natural aos reatores de leito fluidizado trifásicos contínuos, principalmente em 
se tratando de reações complexas do tipo série-paralelo, que visam a seletividade para os 
produtos intermediários. Adicionaimente, o custo do catalísador pode inviabilizar 
economicamente o processo. Ainda com relação ao tipo de reator, tratando-se a oxidação 
catalftica uma reação com exotermicidade acentuada, o reator de leito fluidizado trifásico 
contínuo ainda é a melhor opção. 
Capítulo VII- Conclusões e sugestões pará traballws futuros 140 
Estudos de otimização paramétrica requerem aprofundamento visaodo a produção 
econômica de um aldeído específico, pois como pode ser observado, algumas combinações 
de parâmetros de operação conduzem ao mesmo resuhado. 
Finalmente, considerando a viabilidade do processo estudado, pode~se orientar a 
produção de intermediários segundo o tipo de matéria prima lignina a ser usada. Tratando-
se a lignina de um polímero amorfo, cuja estrutura varia não só em função do vegetal que a 
origina, mas também do seu processo de isolamento, outras fontes podem ser pesquisadas, 
principabnente se a vanilina for o produto de maior interesse. Neste aspecto, ligninas 
oriundas de madeiras macias são mais indicadas. Licores negros oriundos da indústria do 
papel e celulose são também ahernativas atrativas, principahnente em função do volume 
produzido. 
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A êndicel !55 
APÊNDICE I 
RESULTADOS EXPERIMENTAIS DAS PRINCIPAIS REAÇÕES UTILIZADAS 
NA AVALIAÇÃO CINÉTICA DA OXIDAÇÃO ÚMIDA CATALÍTICA DA 
LIGNINA 
EXPIO: CL0~60g/L em NaOH 2N, T~393K, P,=20bar, Po2~5bar. 
Catalisador: 2,85%Pd em y-alumina (90J.lm-105f1II1) 
Carga de catalisador: 2,5% pp .. 
P~ p-hidroxibenzaldeído, v~ vanilina, s~ siringaldeído, L~ lignina, R~ outros produtos. 
Tempo(h) P/ eLo ViCe, st cL, UCL0 R/CL0 
o o o o I o 
0.25 0.01219 0.01394 0.0176 0.9138 0.04115 
0.5 0.01879 0.01784 0.01762 0.8499 0.09585 
0.75 0.02172 0.01822 0.01463 0.7817 0.16374 
I 0.02464 0.01859 0.01163 0.7344 0.21073 
EXP13: CL0~0g/L em NaOH 2N, T~393K, Pr=20bar, Po,~IObar. 
Catalisador: 2,85%Pd em y-alumina (90J.lm-105f1II1) 
Carga de catalisador: 4,0% pp .. 
p~ p-hidroxibenzaldeído, v~ vanilina, S~ siringaldeído, L~ lignina, R~ outros produtos. 
Tempo(h) L/CL0 ViCe, R/Cc, P/Cc, SI Cc, 
o I o o o o 
0.25 0.304 0.01884 0.62694 0.02686 0.02336 
0.5 0.29647 0.02588 0.64191 0.02955 0.02639 
0.75 0.28894 0.01961 0.64193 0.02994 0.01958 
I 0.25763 0.02245 0.67851 0.02278 0.01867 
1.5 0.22077 0.01592 0.72522 0.02555 0.0126 
2 0.16885 0.01171 0.81581 0.001941 0.00167 
" 
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EXP14: CL0~60g!L emNaOH 2N, T~393K, Pr=20bar, Po2~2bar. 
Catalisador: 2,85%Pd em y-alumina (90~m-105Jl.Dl) 
Carga de catalisador: 4,0% pp .. 
~ p-hidroxibenz.aldeído, v~ vanilina, s~ siringaldeído, L~ lignina, R~ outros produtos. 
Tempo(b) L/CLo VICL0 RICL0 PICL0 SI CLo 
o I o o o o 
0.25 0.9326 0.01698 0.00417 0.01929 0.02358 
0.5 0.86974 0.01874 0.06426 0.02583 0.02143 
0.75 0.81112 0.01917 0.1202 0.02987 0.01964 
I 0.75645 0.01998 0.17207 0.03263 0.01887 
1.5 0.65791 0.0186 0.27426 0.03199 0.01724 
2 0.58135 0.01873 0.35165 0.03159 0.01668 
EXP15: CLo~60g!L em NaOH 2N, T~393K, Pr=20bar, Po2~2bar. 
Catalisador: 2,85%Pd em y-alumina (150JU11·200JU11) 
Carga de catalisador: 4,0% pp .. 
~ p-hidroxibenz.aldeído, v~ vanilina, s~ siringaldeído, L~ lignina, R~ outros produtos. 
Tempo(b) L/CLo VICLo R/CLo PICL0 SI eLo 
o I o o o o 
0.25 0.73735 0.01038 021279 0.0182 0.02128 
0.5 0.52375 0.01221 0.41990 0.0241 0.02003 
I 0.42635 0.0114 0.52119 0.02393 0.01713 
1.5 0.39884 0.01146 0.54879 0.02591 0.015 
2 0.3961 0.01214 0.54879 0.02898 0.01399 
A êndicel 157 
EXPI6: CL0=60g/L emNaOH 2N, T~393K, Pr20bar, Paz~5bar. 
Catalisador: sem catalisador 
Carga de catalisador: sem catalisador 
P~ p-hidroxibenzaldeído, V~ vanilina, s~ siringaldeído, L~ lignina, R~ outros produtos. 
Tempo(h) P/Cc, V/CL0 SI CL0 LICc, RICL0 
o o o o I o 
0.25 0.00202 0.00151 0.00167 0.85804 0.13547 
0.5 0.00258 0.00173 0.00239 0.74684 0.24647 
0.75 0.00277 0.00176 0.00214 0.69587 0.29745 
I 0.00283 0.00159 0.00191 0.66812 0.32555 
1.25 0.00288 0.00142 0.00182 0.6163 0.37759 
1.5 0.00292 0.00131 0.00173 0.56447 0.42956 
1.75 0.00294 0.00123 0.00168 0.53505 0.45911 
2 0.00274 0.0012 0.00162 0.50562 0.48861 
2.25 0.00301 0.00115 0.00163 0.50174 0.49247 
EXPI8: CL0 ~60g/L em NaOH 2N, T~393K, Pr20bar, Po2 ~5bar. 
Catalisador: 2,85%Pd em y-alumina (150f1m-200f1II1) 
Carga de catalisador: 4%pp. 
p~ p-hidroxibenzaldeído, v~ vanilina, S~ siringaldeído, L~ lignina, R~ outros produtos. 
Tempo(h) L/CL0 V/CL0 R!Cc, P/ Cc, S/ Cc, 
o I o o o o 
0.25 0.87839 0.01051 0.06457 0.01387 0.02938 
0.5 0.75595 0.01494 0.17847 0.02048 0.03016 
0.75 0.67089 0.01525 0.26086 0.02418 0.02883 
I 0.58506 0.01759 0.3502 0.02928 0.02574 
1.5 0.49671 0.01559 0.4371 0.02844 0.02216 
2 0.40617 0.01583 0.52608 0.03179 0.02014 
A êndicel !58 
EXP22: Clo ~60g!L em NaOH 2N, T~373K, P,=20bar, Po2 ~5bar. 
Catalisador: 2,85%Pd em y-alumina (90!'m-105Jllll) 
Carga de catalisador: 4%pp. 
P~ p-hidroxibenzaldeído, v~ vanilina, S~ siringaldeído, L~ lignina, R~ outros produtos. 
Tempo(h) ucL, V/Clo R/Clo P/Clo S/ eLo 
o 1 o o o 
0.25 0.91378 0.00729 0.05342 0.00759 0.01797 
0.5 0.84994 0.00953 0.10824 0.01324 0.02105 
0.75 0.7817 0.01181 0.1725 0.01506 0.02093 
I 0.73443 0.01321 0.2118 0.01879 0.02179 
1.5 0.60841 0.01467 0.33812 0.02049 0.01831 
2 0.4966 0.01529 0.44727 0.02218 0.01696 
EXP23: Clo ~Og!L em NaOH 2N, T~393K, P,=20bar, Pa, ~Sbar. 
Catalisador: 2,85%Pd em y-alumina (90Jllll-105Jllll) 
Carga de catalisador: 4%pp. 
P~ p-hidroxibenza1deído, v~ vanilioa, s~ siringaldeído, L~ lignina, R~ outros produtos. 
Tempo(h) velo V/Clo R/CL0 P/ elo SI elo 
o 1 o o o o 
0.25 0.8181 0.01855 0.09814 0.02216 0.03905 
0.5 0.69848 0.02643 0.20666 0.0331 0.03533 
0.75 0.5658 0.0253 0.34 0.0377 0.033 
1 0.4408 0.0233 0.46873 0.04253 0.02464 
1.5 0.38433 0.02224 0.53638 0.04424 0.01281 
2 0.36569 0.01841 0.56634 0.04042 0.00914 
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EXP24: Cto~60g!L emNaOH 2N, T~13K, Pr=20bar, P02~5bar. 
Caíalisador: 2,85%Pd em r-alumina (90!=-105!=) 
Carga de catalisador: 4%pp. 
~ p-hidroxibenzaldeído, V~ vanilina, s~ siringaldeido, L~ lignina, R~ outros produtos. 
Tempo(h) L/CL0 V/CL0 R/C Lo P/CL0 S/CL0 
o I o o o o 
0.25 0.7057 0.04484 0.14073 0.0564 0.04863 
0.5 0.4981 0.04989 0.35317 0.07036 0.03448 
0.75 0.3515 0.04869 0.51168 0.0734 0.02112 
I 0.2739 0.03903 0.59931 0.06994 0.01782 
1.5 0.21356 0.02914 0.68821 0.06033 0.00876 
2 0.20006 0.02046 0.72773 0.05174 IE-5 
" 
A êndice ll 160 
APÊNDICE li 
PERFIS DE CONCENTRAÇÃO TEÓRICOS RESULTANTES DA OTIMIZAÇÃO 
DOS PARÂMETROS CINÉTICOS 
Os perfis de concentração apresentados a seguir resultaram da aplicação do 
método de otimização descrito no Capítulo V, ftem V .3 .1.2, objetivando a avaliação das 
constantes de velocidade da reação de oxidação catalítica da lignina As condições 
experimentais estão descritas no Apêndice I. 
0.035 
0.030 
0.025 
_10.020 
Q 
ü 0.015 
EXP13 
• • 
K1=1,3463D-1h-1 
K2=4,7170D-11l-1 
K~2,0000D-1h-1 
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